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RESUMO 
Este trabalho é uma contribuição ao estudo de processos de separação de misturas 
de líquidos onde há a possibilidade de ocorrência do equilíbrio entre duas fases líquidas e 
uma fase vapor, tal como o que ocorre na separação de misturas azeotrópicas. Três 
problemas foram abordados: 
(1) Cálculo do Equilíbrio Multifásico: é apresentado um programa capaz de 
calcular o equilíbrio líquido-líquido-vapor ou qualquer combinação destas fases. Não são 
necessárias estimativas iniciais das variáveis nem o conhecimento prévio do tipo de cálculo 
de equilíbrio a ser efetuado. Além disso, o algoritmo desenvolvido é aplicável aos seis 
tipos mais usuais de especificação; 
(2) Representação Termodinâmica do Equilíbrio Multifásico: é proposto um 
algoritmo de tratamento de dados experimentais de equilíbrio, fundamentado no Princípio 
da Máxima-Verossimilhança, capaz de correlacionar simultaneamente dados de equilíbrio 
líquido-líquido, equilíbrio líquido-vapor e equilíbrio líquido-líquido-vapor; 
(3) Simulação de Colunas de Destilação Trifásicas: foi desenvolvido um 
programa de simulação de colunas de destilação trifásicas, aplicável à separação de 
misturas multicomponentes. O programa contém uma metodologia para gerar os perfis 
iniciais de temperatura, vazão e composição dos componentes e, também, uma 
metodologia para identificação das regiões de equilíbrio bifásico (equilíbrio líquido-vapor) 
e de equilíbrio trifásico (equilíbrio líquido-líquido-vapor). 
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ABSTRACT 
This work is a contribution to the study of distillation processes of liquid mixtures 
where there is the possibility of occurrence of equilibrium between two liquid phases and 
one vapor phase. Separation of azeotropic mixtures is an example.Three aspects are 
discussed: 
(1) Multi-Phase Equilibrium Calculations: a program to calculate the liquid-
liquid-vapor equilibrium or any combination of those phases is presented. Neither the 
initial estimates o f the variables nor the knowledge o f the type o f equilibrium calculation 
are necessary. The algorithm is applicable to the six specifications more frequently used; 
(2) Thermodynamic Modelling of Multi-Phase Equilibrium: An algorithm 
for data reduction using the Maximum Likelihood principie has been proposed. The new 
algoritlun is able to simultaneously correlate liquid-liquid equilibrium, liquid-vapor 
equilibrium and liquid-liquid-vapor equilibrium data; 
(3) Simulation o f Three-Phase Distillation Columns: a program to simulate 
three-phase distillation columns of multicomponent mixtures has been developed. The 
program uses a methodology to generate the initial profiles of temperature, molar flux and 
composition for all components, and another one to identizy the regions of occurrence of 
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Capítulo 1 -INTRODUÇÃO 
Misturas de líquidos com acentuado desvio da idealidade que se separam em duas 
fases líquidas aparecem com frequência em processos industriais e a separação das 
mesmas, via processo de destilação, tem sido objeto de muitos estudos nos últimos anos. 
Como exemplo de uma importante ocorrência industrial cita-se o processo de separação via 
destilação azeotrópica onde um solvente é adicionado à mistura que se deseja separar, de 
forma a alterar a volatilidade relativa dos componentes, viabilizando a separação. Em 
muitos casos é comum e desejado que o solvente adicionado seja parcialmente miscível 
com os componentes da mistura original formando um heteroazeótropo no último prato da 
coluna, de forma que o solvente possa ser recuperado via processo de decantação. Nestes 
casos, é possível que ocorra a formação de duas fases líquidas em outros estágios da seção 
superior da coluna e a simulação efetiva deste processo só pode ser obtida empregando-se 
modelos de destilação que considerem duas fases líquidas e uma fase vapor nestes estágios. 
Este trabalho é uma contribuição ao estudo de processos relacionados com a 
simulação deste tipo de coluna de destilação, doravante denominada coluna de destilação 
trifásica. Três problemas, que são interdependentes, foram considerados: 
1) Cálculo do EQ.!Iilíbrio de Fases: Identificação correta dos tipos de fases 
presentes no equilíbrio, para uma mistura de composição global conhecida e 
termodinamicamente especificada e, ainda, a quantificação da separação dos componentes 
nas fases; 
2) Representa&ão Termodinâmica do Equilíbrio de Fases: Para o cálculo do 
equilíbrio de fases é necessária a utilização de modelos termodinâmicos que representem 
adequadamente a não idealidade das fases. Neste caso, os modelos devem representar 
simultaneamente o Equilíbrio Líquido-Vapor (EL V) e o Equilíbrio Líquido-Líquido-Vapor 
(ELL V) que podem ocorrer nos estágios da coluna e, também, o Equilíbrio Líquido-
Líquido (ELL), caso o estágio de topo da coluna seja um condensador total-decantador; 
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3) Simulação da Coluna de Destilação Trifásica: Há a necessidade de um 
algoritmo de cálculo robusto que, apenas a partir de especificações completas da coluna, 
forneça corretamente os perfis de pressão, temperatura, vazão e composição das fases do 
processo de separação em estudo. 
A contribuição deste trabalho centrada nos tópicos acima envolve: 
1) a obtenção de um algoritmo capaz de efetuar o cálculo do equilíbrio 
líquido-líquido-vapor ou qualquer combinação destas fases, sendo possível a aplicação para 
seis tipos de especificações que consideram duas das seguintes variáveis: temperatura, 
pressão, carga térmica e quantidade de vapor. O algoritmo contém uma metodologia 
eficiente de determinação de estimativas iniciais das vazões e das composições das fases 
em equilíbrio e, como consequência, as únicas informações necessárias requeridas, para se 
efetuar o cálculo, são as condições da alimentação e as especificações citadas. Ainda, não é 
necessário informar o tipo de cálculo de equilíbrio (EL V, ELL, ELL V) a ser executado, 
pois esta definição resulta da aplicação da metodologia de determinação do número e tipo 
de fases em equilíbrio, que se baseia na generalização trifásica dos métodos de ponto de 
bolha e orvalho, conforme proposta por Nelson (51) e adaptada por Andrade (5). O 
Capítulo 2 é dedicado a este tópico; 
2) A construção de um programa computacional capaz de correlacionar 
simultaneamente dados de ELL, EL V e de ELL V e gerar parâmetros de modelos de energia 
livre de Gibbs excedente, em especial dos modelos UNIQUAC e NRIL. Para efetuar a 
regressão dos dados de equilíbrio de fases foi utilizado o Método da Máxima-
Verossimilhança aplicável a um número genérico de restrições implícitas, seguindo a linha 
proposta por Stragevitch e d' Ávila (74). No capítulo 3, são apresentados a técnica utilizada 
e os resultados de sua aplicação; 
3) O desenvolvimento de um programa de simulação de coluna de 
destilação trifásica contendo: a) uma metodologia de cálculo da coluna, utilizando a técnica 
estágio a estágio, que identifica a provável região de equilíbrio trifásico e fornece perfis 
que são suficientemente precisos para serem utilizados como estimativa inicial no método 
de cálculo de resolução simultãnea; b) uma metodologia de resolução simultânea do 
3 
sistema de equações que representam o modelo de coluna trifásica. As equações utilizadas 
no cálculo da coluna trifásica são análogas às equações utilizadas por Naphitali e Sandholm 
(49) no cálculo da coluna bifásica, porém modificadas de forma a considerar o ELLV. 
Além disso, no método de cálculo simultâneo está incluída uma técnica de reavaliação da 
região trifásica. A descrição do algoritmo e os resultados obtidos com o programa são 
apresentados no Capítulo 4 deste trabalho. 
A revisão bibliográfica pertinente a cada um dos temas desenvolvidos é realizada 
de forma comentada no respectivo capítulo. 
Finalmente, no Capítulo 5, são descritas as conclusões do trabalho e apresentadas as 
sugestões para trabalhos futuros. 
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CAPÍTULO 2: CÁLCULO DO FLASH TRIFÁSICO 
2. I - Introdução 
Os algoritmos de cálculo de Equilíbrio de Fases, em especial aqueles referentes ao 
cálculo do Equilíbrio Líquido-Líquido-Vapor, podem ser classificados em dois grupos. No 
primeiro grupo se encontram os algoritmos cujo método de resolução utiliza a condição 
necessária e suficiente de equilíbrio termodinâmico, representada pelo mínimo da energia 
livre de Gibbs. O segundo grupo abrange os algoritmos de cálculo que satisfazem apenas a 
condição necessária do equilíbrio termodinâmico e consideram apenas as equações de 
igualdade de fugacidades no equilíbrio. 
Em trabalho recente, McDonald e Floudas (45), apontaram as principais 
dificuldades na utilização de técnicas de minimização da energia livre de Gibbs para o 
cálculo do equilíbrio de fases, relatando: "V áríos algoritmos têm sido propostos para 
solucionar o problema do equilíbrio químico e de fases. Nenhum deles garante a 
convergência à solução ótima real e são altamente dependentes do ponto inicial fornecido. 
Convergência a soluções locais frequentemente ocorrem, produzindo distribuição de 
componentes e fases errôneas". 
Na prática, a técnica de minimização da energia livre de Gibbs envolve a resolução 
de equações mais complexas que aquelas requeridas pela metodologia que se baseia na 
resolução das equações de igualdade de fugacidades. A existência do mínimo da energia 
livre de Gibbs garante que o sistema formado por um número de fases previamente 
estabelecido é termodinamicamente estável. Caso não se encontre o mínimo, o sistema é 
instável e não há informações sobre o número real de fases presentes. Portanto, é 
necessário utilizar-se de técnicas de adição e remoção de fases, analisando-se similarmente 
o sistema até que a estabilidade seja encontrada (1 ). Além disso, as técnicas de 
minimização podem conduzir para uma solução que é um mínimo local, a qual, apesar de 
ser uma solução numericamente correta, não possui significado físico. 
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Andrade ( 4 ), discutiu criticamente as vantagens e desvantagens de se efetuar o 
cálculo do equilíbrio de fases utilizando a abordagem que soluciona as equações de 
igualdade de fugacidades. Os algoritmos são mais simples e rápidos e trabalhos 
encontrados na literatura (29,34,44,83), que contêm bons valores iniciais de partida, têm 
obtido convergência rápida e valores compatíveis com medidas experimentais. 
No presente trabalho foi desenvolvido um algoritmo de cálculo de flash, utilizando 
a técnica de resolução das equações de igualdade de fugacidades associadas às equações de 
balanço de massa e de balanço de energia, capaz de calcular o equilíbrio líquido-líquido-
vapor ou qualquer combinação destas fases. O algoritmo é auto-iniciante, isto é, contém 
uma metodologia eficiente de geração de estimativas iniciais dos valores das variáveis a 
serem calculadas, e se utiliza de uma metodologia de determinação prévia do número de 
fases em equilíbrio, originalmente proposta por Nelson (51) e adaptada por Andrade (5). O 
algoritmo se mostrou eficiente quando modelos termodinâmicos adequados ao equilíbrio 
de fases foram utilizados, o que corresponde, no caso trifásico, à representação simultânea 
do equilíbrio líquido-líquido, do equilíbrio líquido-vapor e do equilíbrio líquido-líquido-
vapor. 
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2.2 - Revisão Bibliográfica 
O trabalho de Andrade ( 4 ), apresenta uma extensa revisão dos algoritmos de cálculo 
de equilíbrio líquido-líquido-vapor. Referências sobre métodos de cálculos que utilizam a 
técnica de minimização da energia livre de Gibbs são: Gautam e Seider (32), Michelsen 
(46), Ammar e Renon (1), Castillo e Grossmann(l9) McDonald e Floudas (45) e outros. 
Referências de algoritmos que se baseiam na técnica de resolução das equações de 
igualdade de fugacidades são: Henley e Rosen (34), Wu e Bishnoi (83), Fournier e Boston 
(29), Mauri (44), Michelsen (46) e outros. Aqui, são destacados apenas as publicações que 
possuem características similares ao algoritmo desenvolvido neste trabalho, e a atualização 
referente ao período 1991 a 1996. 
A referência básica do cálculo do equilíbrio trifásico é atribuída a Henley e Rosen 
(34 ), em 1969, onde a metodologia de cálculo do equilíbrio bifásico (EL V) foi estendida 
para o cálculo do equilíbrio trifásico (ELL V). Para isto, utilizaram a técnica de solução das 
equações de equilíbrio e de balanço de massa seguindo a formulação de Rachford-Rice 
(57), a qual contém os fatores de separação da fase vapor a. e da fase líquida~· A seguinte 
premissa foi adotada pelos autores: "Se uma solução matemática pode ser encontrada para 
o equilíbrio trifásico (duas fases líquidas e uma vapor), esta é a solução que é fisicamente 
correta, ao invés de uma solução do problema de duas fases (uma líquida e uma vapor)". 
Desta forma, primeiro efetua-se o cálculo do equilíbrio trifásico, posteriormente o cálculo 
do equilíbrio bifásico ELL e, por último, o cálculo do equilíbrio bifásico EL V. Apesar de a 
técnica de resolução ser iterativa, os autores não citaram uma metodologia para gerar 
estimativas iniciais. Os autores apresentaram parâmetros do modelo de três sufixos de 
Margules (34) que representaram o EL V e o ELL V para o sistema etanol-benzeno-água. Os 
exemplos de Henley e Rosen (34) têm sido utilizados na literatura para validação de 
algoritmos de cálculo multifásico proposto por outros autores (29,74,83). 
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Mauri em !980 ( 44 ), generalizou os métodos de cálculo de ponto de bolha e de 
ponto de orvalho para o caso trifásico (ELL V), fazendo um estudo mais detalhado com as 
equações propostas por Henley e Rosen (34). Mauri (44) verificou todas as condições de 
fases possíveis (E11 V, E1 V, E11, somente fase vapor (EV), somente fase líquida (E1)), 
pela análise da função dos fatores de separação das fases vapor, a, e líquida, í:\, nas regiões 
de ponto de bolha e orvalho e na região de separação líquido-líquido. Como técnica para 
gerar estimativa inicial, o autor estabeleceu que a segunda fase líquida era constituída pelo 
componente mais propenso a gerar a imiscibilidade, isto é, o componente adicionado para 
promover a separação, denominado solvente em grande parte dos processos industriais. 
Em 1987, Nelson (51), seguindo a mesma linha de Mauri (44), estabeleceu critérios 
matemáticos que identificaram os diferentes tipos de equilíbrios monofásicos (EV, EL1 e 
E1ll) e bifásicos (E11V , E111V e E11 1 11 ). Convém ressaltar as diferenças relevantes entre 
o trabalho de Nelson (51) e os anteriores: 
1) seguindo direção oposta à de Henley e Rosen (34 ), Nelson (51) afirmou 
que na maioria dos casos, somente uma ou duas fases de um sistema potencialmente 
trifásico está presente. Dessa forma, pode-se reduzir o esforço computacional se o número 
e a natureza das fases é determinado antes que uma procura por três fases seja iniciada. O 
algoritmo de Nelson (51) primeiro verifica, por um teste rápido, se a situação é de 
equilíbrio monofásico. Caso verdadeira, o cálculo está terminado. Posteriormente, verifica 
a possibilidade de existência dos equilíbrios bifásicos. Caso seja identificado um equilíbrio 
bifásico, tem-se a distribuição dos componentes nas fases e o cálculo está terminado, do 
contrário inicia-se o cálculo do equilíbrio trifásico; 
2) Nelson (51) utilizou fatores de separação de fases diferentes dos de 
Henley e Rosen (34) e de Mauri (44). O autor definiu os fatores de separação da fase 
líquida I (1J11 = 1 1/F) e fase líquida H (o/11 = 1 11 /F), analisando o comportamento da função 
que os contém nas diversas regiões de E111 11, E11V e EL11V; 
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3) Nelson (51) apresentou critérios matemáticos necessários para a 
identificação dos diversos tipos de equilíbrios monofásicos e bifásicos. No trabalho de 
Mauri (44), os critérios que indicavam a existência de um tipo de equilíbrio bifásico não 
garantiam a não existência de outro. 
Além da metodologia de cálculo de equilíbrio proposta, Nelson (51) ressaltou que a 
convergência para a solução correta dependia da boa estimativa inicial das composições 
das fases presentes e, para propósitos de engenharia, sugeriu definir a segunda fase líquida 
como sendo pura no componente dominante. O algoritmo de Nelson (51) foi 
intensivamente testado no cálculo de vários equipamentos no Departamento de Sistemas e 
Cálculos de Engenharia de Processos da Shell, desde 1973, tendo-se confirmado a 
segurança e eficiência do mesmo. 
Em 1991, Bunz, Dohm e Prausnitz (15) utilizaram com sucesso o algoritmo de 
cálculo de flash trifásico de Nelson (51), para o cálculo do equilíbrio trifásico a alta 
pressão. 
Michelsen em 1993 ( 48), escreveu sobre as facilidades e dificuldades existentes nos 
procedimentos de cálculo do equilíbrio de fases. O relato do autor foi sobre os cálculos em 
um único estágio por técnica de resolução das equações de igualdade de fugacidades 
associadas às equações de balanço de massa e energia, enfatizando o procedimento de 
solução imposto pelas diferentes especificações e pelos diferentes tipos de modelos 
termodinâmicos. Além disso, abordaram o problema da solução trivial, bastante comum 
nos casos em que se utiliza o mesmo modelo termodinâmico para o cálculo do equilíbrio 
nas diferentes fases líquidas ou vapor. A necessidade e as dificuldâdes de se avaliar a 
condição de mínimo da energia livre de Gibbs pela utilização do critério do plano tangente, 
no caso multicomponente e/ou multifásico, foram também discutidas, uma vez que deve-se 
fazer uma procura extensiva sobre todo o espaço de composições. Como sugestão, o autor 
propôs a verificação da diminuição da função energia livre de Gibbs a cada iteração como 
um meio de prevenir a obtenção de soluções falsas e a própria divergência do algoritmo 
de cálculo. Finalizando seu trabalho, o autor apresentou um algoritmo de cálculo flash 
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isotérmico-isobárico, por método de resolução por etapas das equações de massa e 
equilíbrio, verificando a cada passo a diminuição da energia livre de Gibbs. 
McDonald e Floudas em 1995 (45), propuseram um algoritmo de otimização global 
para solucionar o problema do equilíbrio químico e de fases, utilizando a equação NRTL 
para modelar a fase líquida e considerando a idealidade na fase vapor. O pacote de 
otimização utiliza a minimização da energia livre de Gibbs e o critério de estabilidade 
plano-tangente para garantir a solução de equilíbrio encontrada. Os autores apresentaram 
uma série de exemplos com diferentes graus de dificuldade na procura do mínimo. Alguns 
exemplos de McDonald e Floudas (45) foram reproduzidos no ítem 2.6 deste Capítulo. 
Em 1996, Wasylkiewicz et alii (78), apresentaram um algoritmo que combina o 
cálculo do equilíbrio de fases com o teste de estabilidade que se baseia no critério do plano 
tangente de Gibbs. O equilíbrio de fases foi calculado pela técnica de resolução das 
equações de igualdade de fugacidades utilizando a formulação de Rachford-Rice ( 4,57) e o 
método de Newton-Raphson (61,78). Como característica inovadora os autores 
desenvolveram uma metodologia de localização dos pontos estacionários da função 
distância plano tangente. Dessa forma, o teste de estabilidade é aplicado somente nos 
pontos estacionários localizados. O algoritmo foi testado para uma série de exemplos 
envolvendo misturas ternárias e quaternárias contendo até três fases líquidas em equilíbrio 
e, em todos os casos, os resultados foram concordantes com o experimental. 
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2.3 - Flash Trifásico 
Em várias etapas de processos industriais químicos é comum encontrar situações 
em que se tem um fluxo ou quantidades de matéria em condições multifásicas, que, na 
maioria dos casos, são considerados como se estivessem em equilíbrio termodinâmico. 
Segundo Smith e van Ness (73), denomina-se flash o fenômeno que ocorre quando 
um líquido sobre pressão passa através de uma válvula de expansão, de forma que a 
pressão é suficientemente reduzida, causando a vaporização de uma parte de líquido. Neste 
trabalho, por falta de melhor denominação sintética, o termo flash é utilizado para designar 
genericamente as diferentes situações de equilíbrio: EL, EV, ELL, EL V, ELL V. 
A Figura 2.1 esquematizao flash líquido-líquido-vapor multicomponente, também 
denominado flash trifásico. Para um sistema contendo C componentes, as variáveis 
l . · j- I 11 I 11 F LI Lll V envo vidas no calcu o sao: z1, x1 , x1 , y1 , F, L, L , V, I, P, Q e H , H , H , H , para 
i=l, ... ,c. 
Z;, F, HF 
(i=1 , ... ,C) 
X;1, L1, HLI T, p 
(i=1 , ... ,C) 
Figura 2.1: Diagrama Esquemático de Flash Trifásico 
y;, V, Hv, T, P 
(i=1 , ... ,C) 
Q 
xu L11 Hu1 T P 
I ' ' ' ' 
(i=1 , ... ,C) 
ll 
A Tabela 2.1 apresenta a classificação dos tipos de flash trifásico proposta por 
Fomier e Boston (29): 







I Q, p T,V 
n Q,T V,P 
m Q,V T,P 
IV T,V P,Q 
v V, p T,Q 
VI T,P V,Q 
F • I I1 I 11 OBS: Todos os casos z1 , F, H . especificados e x1, x1 , y1 , L e L calculados 
As equações envolvidas no cálculo do flash Líquido-Líquido-Vapor, 
internacionalmente denominadas equações MESH ("Mass, Equilibrium, Summation of 
mole fractions and Heat"), são: 
I) Equação de Balanço Material Global (1 equação) 
F=rf+L11 +V (2.1) 
2) Equações de Balanço Material por componente (C-1 equações 
independentes) 
(i =l, ... ,C) 
3) Equações de Equilíbrio de Fases (2C equações independentes) 
Y; = K/ x/ = Kjl xfl 
4) Somatória das frações molares (3 equações independentes) 
C I C li C LX; = LX; = LY; = I 
i=l i=l 
5) Equação de Balanço de Energia ( l equação) 






Neste trabalho, foi utilizada a técnica de resolução das equações MESH por etapas 
para solucionar o problema do flash trifásico. Na técnica de resolução por etapas, 
normalmente, se empregam fatores de separação adimensionais que relacionam as 
quantidades ou vazões das fases em equilíbrio. Os fatores de separação possuem valores 
entre os limites O e I e têm como base a unidade molar. Dos fatores de separação mais 
frequentes na literatura (3,56) foram escolhidos aqueles propostos por Henley e Rosen 
(34), por relacionarem explicitamente todas as fases envolvidas no ELLV. 
Dessa forma, as equações MESH foram expressas em função dos fatores de 
separação da fase vapor (a) e da fase líquida (13). Além disso, os fatores de separação foram 
relacionados à composição por meio de funções conforme a proposta de Rachford-Rice 
(3,57). O Apêndice A apresenta a transformação das equações MESH da forma original 
(equações 2.1 a 2.5) para as equações finais expressas em função dos fatores de separação, 
dadas por: 
I) Funções dos Fatores de Separação a e ~ 
f, zi(I-K/) 
Ji(a,fJ)=L. I =0 





c zi(l- i/II) 
fz(a,jJ)=L ' I =0 





c zi( 11-K,) 
'\:"' K 
/ 3(a,j3) =L. ' I =O 






2) Relações termodinâmicas de Equilíbrio de Fases 
I I I T p K; = K; (x; ,y;, , ) 
li JJJJ ) K; =K; (x; ,y;,T,P 
3) Composições no Equilíbrio de Fases 
I Z; 
X; = I 
jJ(I- a)+ (1- a)(l- jJ) _K'; + aK1 
Kll I 
I 
Y; = l 1 







jJ =LI+ LI! 















No cálculo da entalpia, efetuado por meio das equações (2. I 6a) a (2.!6d), os efeitos 
de mistura foram considerados desprezíveis. A entalpia do componente i na fase vapor foi 
calculada com o auxílio da equação de calor específico de gás ideal e coeficientes extraídos 
da referência de Reid et alii ( 66). As equações utilizadas foram: 
cj = (CpVapA) +(CpVapB) * T+(CpVapC)* T2 + (CpVapD) * T3(2.17) 
(2.18a) 
(2.l8b) 
TRe/ = 298.l5K (2.18c) 
O calor de vaporização foi calculado com a equação e coeficientes extraídos da 
referência do DIPPR (24): 
~vaporizacao = A(l- T,.)(B+C*7;+D*7;'+E*7;') (2.19) 
onde T, é a temperatura reduzida, calculada pela relação entre a temperatura do sistema e a 
temperatura crítica do componente i. 
A entalpia da fase líquida foi calculada pela diferença entre os valores de entalpia 
da fase vapor e do calor de vaporização: 
(2.20) 
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Nos cálculos de flash tipos H, IH e IV (Tabela 2.1) a pressão é uma variável a ser 
calculada. Para esta finalidade foram utilizadas as seguintes equações auxiliares: 
C I I nsat 
pi =L X; Y;l\r; 
j;j t/J; 
C IIYII Rsat 
pii = L X; i/\ i 
j;j t/J; 






É conveniente ressaltar que P1 e P11 correspondem às pressões calculadas a partir 
das informações de EL1V e de EL11V, respectivamente. Portanto, devem convergir para o 
mesmo valor numérico ao final do processo de cálculo, satisfazendo o critério de equilíbrio 
mecânico expresso na equação 2.29. 
No presente trabalho, salvo indicação contrária, a pressão de saturação foi calculada 
utilizando a equação de pressão de vapor e coeficientes extraídos da referência do 
DECHEMA (22), expressa por: 
log(Pv) = A+_!!____ 
T+C 
(2.22) 
onde P v é a pressão de vapor quantificada em mmHg e T é a temperatura expressa em 
graus Celsius. Ainda, A, B e C são coeficientes com valores específicos para cada 
componente. 
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2.4- Tratamento Termodinâmico do Equilíbrio Líquido-Líquido-Vapor 
2.4.1 -Critérios de Equilíbrio de Fases 
Os critérios necessários e suficientes de estabilidade de um sistema deslocado de 
seu estado de equilíbrio são estabelecidos pela Termodinâmica Clássica, utilizando a 
condição de minimização ou de maximização da função termodinâmica característica do 
processo. Uma vez que os sistemas termodinâmicos de maior interesse prático são 
isobáricos e isotérmicos, a função termodinâmica da energia livre de Gibbs é a mais 
utilizada nos cálculos de equilíbrio de fases. Neste caso, o processo de recondução do 
sistema ao estado de equilíbrio ocorre com a diminuição da energia livre de Gibbs, que 
possUI o valor mínimo na condição de equilíbrio, sendo válida a seguinte expressão 
(60,73): 
(dG)TP s; 0 (2.23) 
A condição de mínimo da energia livre de Gibbs é uma condição necessária e 
suficiente para garantir o estado de equilíbrio e estabilidade do sistema. A condição dada 
pela igualdade na equação (2.23) é uma condição necessária, mas não suficiente, pois não 
distingue entre um máximo, um mínimo ou um ponto de inflexão. Contudo, as duas 
abordagens são utilizadas como método de solução para o problema do equilíbrio de fases. 
Na solução de problemas de equilíbrio de fases a aproximação que utiliza a técnica 
de minimização da energia livre de Gibbs pode ser colocada como segue: dada uma 
mistura contendo C componentes e 11 fases sob condições isotéimicas e isobáricas, 
devemos encontrar um vetor n, contendo o número de moles de cada componente em cada 
fase, que minimize a função energia livre de Gibbs e satisfaça o critério de conservação de 
massa do sistema. Para um sistema multifásico multicomponente o mínimo da função 
energia livre de Gibbs pode ser expresso por ( 45): 
(2.24) 
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onde nt é o número de moles da espécie i presente na fase k, 1-lik é o potencial químico 
t•k 
associado, sendo frequentemente expresso pelas fugacidades f i para a mistura e Jiok 
para o componente puro no seu estado padrão. I:!.G;k,f representa a energia livre de Gibbs 
de formação do componente i na fase k, na temperatura do sistema ( 45). 
A função dada pela equação (2.24) deverá ser minimizada de forma a satisfazer as 
equações que asseguram a conservação da massa. No caso de equilíbrio de fases sem 
reação química tem-se : 
1) Conservação do número de moles de cada componente 
7r 
IA=nT para i = 1 , ... ,C (2.25) 
k=l 
onde niT é o número de moles total do componente i na mistura original. 
2) Soluções com significado físico requerem a satisfação simultânea da 
seguinte restrição de desigualdade: 
O$ nf $ nT para i= I , ... ,C e k=l , ... ,n (2.26) 
A segunda aproximação utilizada para efetuar o cálculo do equilíbrio de fases se 




Da condição acima, surgem as expressões de equilíbrio térmico, mecânico e 
químico, utilizadas nos cálculos de equilíbrio (60,73): 
Equilíbrio Térmico: T1 = T11 = ... = T" 
Equilíbrio Mecânico: P1 = pll = ... = P" 
/'J 1\ li 1\ 7r 




A condição de igualdade de fugacidades do componente i na mistura, dada pela 
equação (2.30), pode ser utilizada no cálculo do equilíbrio envolvendo qualquer tipo de 
fase (sólida, líquida e vapor). O interesse deste trabalho se restringe a condição de 
igualdade de fugacidades da fase vapor com uma ou duas fases líquidas. 
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A fugacidade do componente na mistura contida na fase vapor, f, está 
relacionada às variáveis de temperatura, pressão e composição através da seguinte 
expressão (60, 73): 
(i=I,.,.,C) (2.31) 
Á v 
onde r/J; é o coeficiente de fugacidade do componente i na mistura contida na fase vapor, 
sendo obtido a partir de relações P-V-T-yi s (60). 
1\L 
A fugacidade do componente i na mistura contida na fase líquida, f i , pode ser 
relacionada às variáveis de temperatura e composição através das seguintes expressões 
(60): 
1\L 
f; = r;xtf/ (i=l, ... ,C) (2.32a) 
(i=l, ... ,C) (2.32b) 
Pela equação (2.32a), a fugacidade do componente i na mistura contida na fase 
líquida é obtida a partir do respectivo coeficiente de atividade da fase líquida, Yi , e da 
respectiva fugacidade líquida de referência, f/. O coeficiente de atividade depende da 
temperatura e composição da fase líquida e pode ser relacionado à energia livre de Gibbs 
excedente através da expressão (60,73): 
(2.33) 
Considerando como referência o estado do componente i na condição de líquido 
puro em condições remotas da crítica, o cálculo da fugacidade líquida de referência é 
efetuado utilizando a seguinte equação (60,73): 
r. o - .;.sal psat ( vh p - prt )) 
Ji - "'' ' exp RT (2.34) 
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Pela equação (2.32b ), a fugacidade do componente i na mistura contida na fase 
AL 
líquida é obtida a partir do respectivo coeficiente de fugacidade da fase líquida, rj;, , que, de 
forma análoga à obtenção do coeficiente de fugacidade da fase vapor, é quantificado a 
partir de informações do tipo P-T-x; 's. 
Dessa forma, pode-se calcular o EL V utilizando a condição de igualdade 
entre as equações (2.31) e (2.32a). Neste caso, o cálculo é efetuado pela denominada 
abordagem y-~ (60). Outra opção seria a de se efetuar o cálculo do ELV utilizando a 
condição de igualdade entre as equações (2.3!) e (2.32b ), o que corresponde a utilização da 
denominada abordagem ~-~ (60). Em processos que ocorrem em condições de pressões 
baixas e moderadas, a abordagem y-~ é a mais empregada e foi escolhida para este 
trabalho. 
2.4.2- Modelos Termodinâmicos das Fases V ªPor e Líquida 
O coeficiente de fugacidade do componente i na mistura contida na fase 
"v 
vapor, rj;, , que aparece na expressão 2.31, é facilmente calculado pela equação 2.35, dada 
a seguir, se se dispõe de uma equação do tipo P =função (T,V, n~o nz, .... ,nc) (60) : 
Av ] [( 8P) RT} In~' =-r - -- v-Inz RT on, T.V,nj v (2.35) 
Muitas relações P-V-I têm sido propostas na literatura (60). A maioria 
delas, no entanto, são ou totalmente ou parcialmente empíricas e são obtidas a partir de 
considerações com pouco fundamento teórico, impossibilitando o seu uso generalizado. 
Neste trabalho, foram analisadas situações na condição de pressão próxima à atmosférica, 
Av 
condição em que a fase vapor pode ser considerada ideal com ~, assumindo o valor 
unitário. 
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2.4.2.2 -Fase Líquida 
A expressão para o coeficiente de atividade em função de T e x' s é geralmente 
obtida a partir de um modelo para a energia livre de Gibbs excedente, conforme a equação 
2.33. Nestes modelos, a energia de interação entre as moléculas é considerada na forma de 
parâmetros de interação binários, que são obtidos a partir do ajuste de dados experimentais, 
distinguindo-se dois tipos: 
l) modelos que contêm parâmetros obtidos do ajuste de dados 
experimentais de equilíbrio do sistema em estudo. Exemplos destes modelos são as 
equações de Margules, van Laar, Wilson, NRTL e UNIQUAC (60,22); 
2) modelos que contêm parâmetros obtidos do ajuste de dados 
experimentais de equilíbrio dos grupos presentes nas moléculas que constituem cada 
componente do sistema em estudo. Exemplos destes modelos são os denominados métodos 
de contribuição de grupos UNIFAC e ASOG (60). 
Neste trabalho utilizamos os modelos UNIQUAC e NRTL para o cálculo do 
coeficiente de atividade: 
1) Modelo UNIQUAC (60) 
In r i = In r fombinatoríai + In r fesidual 
sendo: 
(2.36) 
In r fombinatorial = In( ip i l + 5q i ln(~ l + l; - ip i f X j l; (2.36a) 











Z= 10 (2.36i) 
Nas equações acima, r, e e 8' são parâmetros dos componentes puros relativos ao 
tamanho e à área superficial externa da molécula. Os parâmetros binários, "u e 'ji , estão 
relacionados com as forças de interação entre as moléculas e contêm os parâmetros Au e Aji 




GJí = exp( -a J(f Ji) 
a .. =a .. 
}I IJ 
c 
LXr T r}Grj 







Neste modelo os parâmetros ajustáveis aos dados experimentais são os parâmetros 
binários Aij, Aji e aji contidos nas equações (2.37b) e (2.37c), sendo 0.1 < au < 0.5. 
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2.4.3 - Equm;ões para o Cálculo do Equilíbrio Líquido-Líquido-Vapor 
No caso do ELL V, as equações representativas de equilíbrio entre as fases vapor 
(V), líquida I (L1) e líquida II (L11), considerando a abordagem y-~, tomam a forma (60,73): 
v 
Equilíbrio L1V: ~i yiP = y;x: j,'L 
v 
II ~ ll n oL 
Equilíbrio L V: ~i yiP = y i xi f, 
(i=l, .... ,C) 




As equações do equilíbrio trifásico multicomponente acima são restringidas pelas 
equações de normalização das composições (60): 
c 




1 =I (O :S x[I :S l) (2.39b) 
i=l 
c 
l.x{ = 1 (O:Syi :S 1) (2.39c) 
i=l 
Em cálculos de equilíbrios de fases é comum utilizar as chamadas constantes de 




No caso do EL V, a constante de equilíbrio é expressa por: 
(2.41) 
Para os cálculos de ELL, a constante de equilíbrio tem a forma: 
(2.42) 
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2.5 - Algoritmo de Cálculo Flash Líquido-Líquido-Vapor 
A Figura 2.2 apresenta o fluxograma simplificado do algoritmo de cálculo flash 
trifásico. O algoritmo é capaz de quantificar o equilíbrio de fases de uma mistura 
devidamente especificada, podendo-se obter como solução as situações de equilíbrios 
monofásicos (EL e EV), equilíbrios bifásicos (ELL e EL V) e equilíbrio trifásico (ELL V). 
Como forma de cálculo, as equações MESH, na forma descrita pela equações (2.6) a 
(2.13), são solucionadas por etapas em dois circuitos de iteração. As principais 
características do algoritmo são: 
J) os dados iniciais necessários para se efetuar o cálculo são o número de 
componentes na mistura (C) e a especificação da alimentação, ou seja os valores de 
composição (z;) e os valores de entalpia (H\ ou de temperatura ("f) e pressão (P\ 
Quantitativamente, o fluxo de alimentação possui valor molar unitário (F= !moi/tempo). 
Além disso, deve-se fornecer os dados necessários para o cálculo do equilíbrio e do 
balanço energético, que inclui as propriedades dos componentes puros e os coeficientes das 
equações utilizados para o cálculo das propriedades de pressão de vapor, volume molar, 
entalpia, coeficiente de atividade e outras; 
2) as especificações necessárias ao cálculo dos diferentes tipos de flash (tp= I, II, 
III, IV, V, VI) seguem a classificação de F ournier e Boston (29), apresentada na Tabela 
2.1. Os tipos I, II e III são referenciados como flashes adiabáticos, os tipos IV e V são os 
comumente denominados ponto de bolha e ponto de orvalho e o flash tipo VI é o caso 
isotérmico-iso bárico; 
3) de acordo com a especificação do tipo de flash calculado, em uma primeira etapa 
são geradas as estimativas iniciais dos valores de temperatura e pressão; 
4) no circuito externo de iteração, a primeira etapa é a determinação de estimativas 
iniciais das composições das fases em equilíbrio trifásico. A metodologia utilizada é 
descrita no ítem 2.5.1; 
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5) o circuito interno de iteração fornecerá os valores das composições nas fases e os 
valores dos fatores de separação a e ~ a uma dada temperatura e pressão, seguindo as 
etapas: 
a) cálculo da constante de equilíbrio pela resolução das equações (2.! Oa) e 
(2.10b); 
b) determinação do número e tipo de fases em equilíbrio pela metodologia 
de Nelson (51), adaptada por Andrade (5). A metodologia inicialmente verifica a existência 
ou não do equilíbrio monofásico (EL e EV) e depois do equilíbrio bifásico (ELL ou EL V), 
caso não se identifique os equilíbrios monofásico e bifásico, realiza-se o cálculo trifásico. 
Detalhes da metodologia são descritos no ítem 2.5.2; 
c) quantificação dos fatores de separação a e ~, para os flashes tipo I, II e 
VI, e do fator de separação ~,para os flashes tipo III, IV e V. Para o cálculo foi utilizado o 
método numérico de Newton (61) na resolução das equações (2.6) e/ou (2.7); 
d) cálculo das composições em equilíbrio pela resolução das equações 
(2.11), (2.12) e (2.13); 
e) teste de convergência dos valores das vazões e composições nas fases em 
equilíbrio pela metodologia descrita no ítem 2.5.3; 
6) nas etapas contidas no circuito externo, para valores fixos de composição dos 
componentes nas fases, obtém-se os valores requeridos, em função do tipo de flash, das 
seguintes variáveis: temperatura, pressão, carga térmica e dos fatores de separação, a e/ou 
~-Para o cálculo dos flashes tipo I, li, III e V, utilizou-se o método de Newton, extraído da 
referência do Numerical Recipes (61), para a resolução simultânea das três equações 
apresentadas na Figura 2.2. A última etapa efetua um teste de convergência, cujos detalhes 
também estão descritos no ítem 2.5.3. 
Caso o critério de convergência do circuito externo seja satisfeito, o cálculo 
está terminado, sendo os resultados armazenados em arquivo de dados. Com base no 
algoritmo descrito, desenvolveu-se um programa em linguagem FORTRAN apto a rodar 
em computadores da linha PC ou em estações de trabalho de sistema UNIX. 
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I Dados Iniciais: C, F, {z;}, H I 
1 
l tp-1 ltp=ll l tp=lll l tp-IV 1 tp-V l tp=VI 
I ler Q e P I I LerQ e T l Ler Q e a I LerTea J I Ler P e a J Ler Te P I 
T = L,z)'/b T= L,z.Tsat p = L,ziP/a'ri P = L,z)'/a'ri T= L,z.y;sat 
' ' i ' ' i i 





.I Estimativa Inicial das Composições de Equilíbrio ., 
1 
I 
Cálculo das Constantes de Equilíbrio (eq. 2.10 a/b) 
1 
!Determinação do número e tipo de fases em equilíbrio 
tp=l,ll e VI ! tp=lli,IV e V 
ICálc. a e fl(eq. 2.6/7) I J Cálculo de 13 (eq.2.6) I 
.. 
l 
I Cálculo das Composiç. de Equilíbrio (Eq 2. 11/12/13) J 
J 
não 1 Teste de Convergência de Composições 
1 sim 
I Resultados: {x;'),{x;''}, {y;), a e J3 
l 
l tp=l l tp-11 ! tp-111 l tp=IV ! tp=V l tp=VI 
Resolução das Resolução das Resolução das Cálculo de P Resolução das Resolução da 
eq. 2.6/ 71 9 eq.2.6+8/ 9/ 21 eq. 2.7/9/21c eq. 2.21c eq. 2.6/719 eq. 2.9 
obtendo a,fl, T obtendo a,fl,P obtendo fl,T,P obtendo fl, T, Q obtendo Q 
Nêo 1 1 1 J converg. P J l 
'+--
convergência de convergência convergência cálculo Q convergência Impressão de 
a,fl e T de a,i3 e P defl,TeP equação 2.9 de !3, Te Q resultados 
l l l SIM I 
Figura 2.2: Fluxograma do Algoritmo de Cálculo Flash Líquido-Líquido-Vapor 
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2.5.1 - Geracão de Estimativas Iniciais 
O algoritmo de cálculo proposto apresenta procedimento de resolução iterativo e, 
portanto, necessita de valores iniciais para todas as variáveis a serem calculadas, conforme 
apresentado na Tabela 2.1 para cada tipo de flash. Assim sendo, utilizaram-se regras 
condizentes com os conceitos termodinâmicos, relativos ao cálculo do equilíbrio de fases, 
no desenvolvimento de uma metodologia para geração de valores de estimativas iniciais 
das referidas variáveis. Parte desta metodologia foi detalhadamente descrita na tese de 
mestrado de Andrade ( 4) , porém, por ser fundamental para a compreensão deste trabalho, 
a mesma será transcrita incluindo os acréscimos efetuados que tomaram o algoritmo 
aplicável aos seis tipos de flash trifásico. 
Os valores de estimativas iniciais de temperatura para os flashes tipo I e V são a 
média ponderada das temperaturas de saturação, na pressão especificada, em relação aos 
valores de concentração da alimentação (zi) . Analogamente, para o flash tipo III, utilizou-
se a média ponderada dos valores da temperatura normal de ebulição; 
Os valores de estimativas iniciais de pressão nos casos dos flashes tipo li, III e IV 
foram calculados a partir de uma equação que se assemelha com a equação de igualdade de 
c 
fugacidades no ELV. Foi utilizada a seguinte expressão: P = L:ziy iP/at . 
i=! 
Os valores de estimativas iniciais das composições das fases em equilíbrio e dos 
fatores de separação das fases a e ~ são gerados pela metodologia descrita a seguir ( 4 ): 
I) cálculo de um flash bifásico L V (isotérmico-isobárico) a partir da composição 
global da alimentação gerando valores para a estimativa inicial das composições da fase 
vapor, Yi's , e para o fator de separação da fase vapor, a; 
2) cálculo de um flash bifásico LL (isotérmico) a partir da composição global da 
alimentação obtendo-se valores para a estimativa inicial das composições das fases 
líquidas, xis e xt' s, e para o fator de separação das fases líquidas, ~· 
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Os cálculos dos flashes bifásicos L V e LL também seguem procedimento iterativo e 
requerem valores de estimativas iniciais das composições das fases em equilíbrio e dos 
fatores de separação. Dessa forma, propõe-se a seguir uma metodologia apropriada à 
determinação de estimativas iniciais para os cálculos de flash bifásico L V e LL. 
Neste trabalho, utiliza-se a denominação de fase extrato para a fase leve no ELL ou 
para a fase vapor no EL V, e a denominação de fase refinado para se referir a fase pesada no 
ELL ou à fase líquida no ELV. Além disso, utilizam-se as denominações de componente 
principal na fase extrato (CEX) e componente principal na fase refinado (CREF), cuja 
identificação será detalhada mais adiante. 
Na presente metodologia, o valor estimativa inicial dos fatores de separação a ou ~ 
no equilíbrio bifásico é adotada como igual a 0.5. 
A estimativa inicial das composições das fases no equilíbrio bifásico é determinada 
de duas maneiras, dependendo do grau de conhecimento sobre a mistura em equilíbrio. Na 
primeira o usuário tem alguma informação sobre as composições em equilíbrio, sendo 
capaz de gerar valores de estimativas iniciais por meio de balanços de massa apropriados. 
Na segunda maneira, propõe-se um método de estimativa inicial em duas etapas. A 
primeira etapa envolve a identificação dos componentes principais nas fases extrato e 
refinado, que pode ser fornecida pelo usuário como dado de entrada, ou identificada pelo 
método de Gautam e Seider (32). A segunda etapa consiste em distribuir os componentes 
nas fases extrato e refinado de acordo com o valor do coeficiente de atividade dos mesmos 
em ambas as fases. A seguir, é apresentada uma descrição mais detalhada das duas etapas: 
1 o Etapa: Identificação dos componentes CEX e CREF 
a) Identificar como CEX o componente i (para i =J, ... ,C) que possui a maior 
atividade na fase alimentação, cuja concentração é conhecida. 
b) Formar misturas binárias constituídas por CEX e por um componente j 
(para j =I, .... ,C com }* CEX), tomando a concentração de j igual àquela da fase 
alimentação. As concentrações de CEX e j são a seguir normalizadas. Identificar o 
componente j que possui a maior atividade nos pares binários possíveis. Este componente 
será o componente principal da fase refinado, CREF. 
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Se a fase alimentação ou a fase binária caracterizadas acima for constituída por um 
componente contendo concentrações superiores a 70% molar, utiliza-se o conceito de 
coeficiente de atividade, ao invés do conceito de atividade, na identificação dos 
componentes principais extrato e refinado. Isto impede que a tendência de cada 
componente estar em determinada fase seja mascarada pela maior concentração do outro 
componente (32). 
2° Etapa: Distribuição dos componentes nas fases 
a) Partindo das concentrações da fase alimentação, a fase extrato será 
constituída por 75% da concentração original de CEX e 25% da concentração original de 
CREF. Similarmente, a fase refinado será constituída por 25% da concentração original de 
CEX e 75% da concentração original de CREF. 
b) Para ambas as fases extrato e refinado, forma-se o par temário consituído 
por CEX, CREF e por um componente i (para i =l, ... ,C com i * CEX e i * CREF). As 
concentrações de CEX e CREF nas duas fases são as determinadas no ítem a) e a 
concentração do componente i é a mesma da fase alimentação. Efetua-se uma normalização 
das composições e calcula-se os valores dos coeficientes de atividade do componente i em 
ambas as fases extrato e refinado Y;extrato e y;'etinado. A partir destes valores calculam-se as 
grandezas PE e PR definidas por: 
Y
extrato 
PE = I 
Y '["trato + Y ~efinado 
refinado 
PR = Yi . 
extrato + refinado y i y i 
Conforme Apêndice B, para fases equimolares vale as relações abaixo: 
C;extrato = 2.PR.z; 





As concentrações CEX, CREF e C; , devidamente normalizadas, são estimativas 
iniciais das composições para o cálculo do equilíbrio bifásico. 
A Figura 2.3 apresenta o fluxograma simplificado do método de obtenção de 
estimativas iniciais do cálculo do equilíbrio bifásico. 
I 
Dados Iniciais C z's T P ' ' ' 
l 
Compon. principais nas fases extrato e refinado são 
conhecidos? 
NAO 
Determinação do componente extrato (Cex) 
Cex =compon. de maior atividade na mist. original se z(cex):o: 0.7 
Cex= compon. de maior coeficiente de atividade na mistura 
original se Z( cex) >0. 7 
~ 
Número de componentes C - 2 ?? 
1 
Determinação do componente refinado 
Cref = componente de maior atividade na mistura binária 
formada por i e cex (i,.cex, para i=1 , ... ,c) se z(i) :o:0.7 
Cref=componente de maior coeficiente de atividade na mistura 
binária formada por i e cex (i*cex, para i=1, ... ,c) se z(i)>0.7 
Distribuição de Cex e Cref nas fases extrato e refinado 
Fase ex1rato: %Cex=75% de Cex da mistura original 
%Cref=25%de Cref da mistura original 
Fase refinado: %Cex=25% de Cex da mistura original 
%Cref=75% de Cref da mistura original 
Número de componentes = 2??? 
1 
Distribuição dos demais componentes nas fases 
Para i=1, ... ,C 
GE = coef. de atividade de i na mistura Cex,Cref e i, tomando-se 
as concentrações de Cex e Cref já distribuída na fase extrato e a 
cone. de i igual a da mistura original, devidamente normalizadas. 
GR = idem ao anterior, contudo para a fase refinado 
PE = GE/(GE + GR); PR = (1 - PE) 
Cone. de i na fase extrato = cone. de i na mist. original* 2* PR; 
Cone. de i na fase refinado = cone. de i na mist. original*2* PE 
Normalização de composições 




Gautam e Seider 
,~ seCex=1 Cref = 2 
seCex=2 
Cref = 1 
Metodologia 
Proposta 
Figura 2.3 Fluxograma do Método de Estimativa Inicial para o Cálculo do Equilíbrio 
Bifásico 
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2.5.2 -Determinação do Número e Tipo de Fases em Equilíbrio 
A determinação do número e tipo de fases em equilíbrio se baseou na metodologia 
de Nelson (51) de extensão dos métodos de ponto de bolha e orvalho do equilíbrio bifásico 
para o equilíbrio trifásico. Em seu trabalho, Nelson (51) utilizou fatores de separação 
relacionando as quantidades das fases líquidas I e II (lj.l I = LI/F e 1j.111 = Ln/F). Neste 
trabalho foram empregados os fatores de separação das fases vapor e líquida (a = V !F e ~ = 
LI/(LI +Ln)), conforme descrito no ítem 2.3. Dessa forma, as equações apresentadas como 
critérios de identificação do tipo e número de fases presentes no equilíbrio foram deduzidas 
de maneira análoga á realizada por Nelson (51), porém utilizando os fatores de separação a 
e~· 
A Tabela 2.2 apresenta as expressões finais das funções fi (a,~), f2 (a,l3) e f3 (a,~) 
(equações (2.7), (2.8) e (2.9)) nas condições de ponto de bolha para o EL11V (a=O e 13=0), 
de ponto de orvalho para o EL11V (a= 1 e 13= O) e de ponto de bolha para o ELIV (a= O e 
13= I). 
Tabela 2.2: Ponto de Bolha e de Orvalho no Equilíbrio entre Fases 
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A análise dos valores das funções expressas na Tabela 2.2 em condições próximas 
ao equilíbrio e de equilíbrio, fornece as condições necessárias para que ocorram os diversos 
tipos de equilíbrio monofásico e bifásico. O Apêndice C apresenta a dedução destas 
condições, que são: 
1 -Somente Fase Vapor (V) 
c 1 
L:Zi-J -1 <o 
i=l K; 




(f3 (1 ,0) <O) 
2- Somente Fase Líquida I (L1) 
c 
IziK/ -1 <O 
i=l 
(f1 (0,1) >O) 
c KI 
"z·-1 -I< O L, I f] 
i=l Ki 
(f2 (0,1) >O) 
3 - Somente Fase Líquida II (L !I) 
c 11 
IziKi -1 <O 
i=] 
(f3 (0,0) > O) 
c KII 
"z·-1--1<0 L, I I 
i=l Ki 







4 - Equilíbrio Líquido I - Vapor (EL1V) 
c l 
~::Zi - 1 - I > O 
i=l K; 
(f1 (I ,0) >O) 
C !I 
1- I,z;K; <O 
i=l 
(f1 (0,1) <O) 
5 - Equilíbrio Líquido II - Vapor (EL nV) 
C !I 
l- I,z;K; <0 
i=l 




(f3 (1,0) >O) 
6 - Equilíbrio Líquido l - Líquido II (EL 1e1 ) 
(f2 (0,0) >O) 
c KI 










As condições necessárias ao equilíbrio monofásico, expressas pelas equações (2.45) 
a (2.50), são condições necessárias e suficientes, contudo as condições apresentadas para o 
equilíbrio bifásico, expressas pelas equações (2.51) a (2.56), são condições necessárias, 
mas não suficientes, para garantir a unicidade do mesmo, uma vez que duas destas 
condições podem ser satisfeitas simultaneamente. 
Analogamente ao que foi feito por Nelson (51), foi utilizada a figura de um 
diagrama triangular para estabelecer condições adicionais que garantam a unicidade dos 
diversos tipos de equilíbrio bifásico. Neste diagrama, figura 2.4, os vértices representam as 
fases homogêneas, os lados os equilíbrios bifásicos e o interior o equilíbrio trifásico, que 
resulta da existência simultânea dos equilíbrios bifásicos. 
f1 (a*, i)= O 
Lu fa <O fa >O v 
'(0,0) f3 (a*,b) =O (1,0) 
EL11V 
a 
Figura 2.4: Diagrama Triangular de Fases 
Na figura 2.4 destacam-se as condições necessárias para que haja os diversos tipos 
de equilíbrio bifásico. É da análise destas condições que estabelecem-se os critérios 
adicionais que garantem a unicidade dos equilíbrios bifásicos: 
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1) Equilíbrio Líquidon - Vapor 
a) Fator de separação 13 =O; 
b) existe uma raiz a* que satisfaz a equação f3 (a*,O) =O; 
c) a condição f2 >O é favorável ao surgimento do EL
1Ln Dessa forma, 
fz(a* ,0) deve ser <O para garantir a não existência simultânea do EL
1 
Ln; 
d) a condição f 1 >O é favorável ao surgimento do EL
1V. Dessa forma, 
f 1(a* ,0) deve ser< O para garantir a não existência simultânea do EL
1V; 
Os critérios c) e d) são dependentes entre si, portanto, apenas um deles 
necessita ser verificado. 
2) Equilíbrio Líquido1 - Líquido11 
a) Fator de separação a= O; 
b) existe uma raiz 13* que satisfaz a equação fi0,f3*) =O; 
c) a condição f3 <O é favorável ao surgimento do EL nv. Dessa forma, 
f3(0,f3*) deve ser >O para garantir a não existência simultânea do EL
11V; 
d) a condição f1 <O é favorável ao surgimento do EL
1V. Assim, f1 (0,13*) 
deve ser > O para garantir a não existência simultânea do EL 1V; 
Os critérios c) e d) são dependentes entre si, portanto, apenas um deles 
necessita ser verificado. 
3) Equilíbrio Líquido1- Vapor 
a) Fator de separação f3 = l; 
b) existe uma raiz a* que satisfaça a equação f1 (a* ,1) =O; 
c) A condição f2 <O é favorável ao surgimento do EL
1 Ln Dessa forma, 
fz(a*,l) deve ser >O para garantir a não existência simultânea do EL1 Ln; 
d) A condição f3 >O é favorável ao surgimento do EL
11V. Dessa forma, 
f3(a*,l) deve ser< O para garantir a não existência simultânea do EL
11V; 
Os critérios c) e d) são dependentes entre si, portanto, apenas um deles 
necessita ser verificado. 
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Como enfatizado por Nelson (51), consegue-se economizar tempo computacional 
se o número e o tipo de fase é determinado previamente ao cálculo do equilíbrio trifásico. 
Dessa forma, no algoritmo proposto, primeiro verifica-se a possibilidade de existência de 
uma única fase. Posteriormente, verifica-se a existência de duas fases em equilíbrio, cujo 
processo de verificação fornece os valores dos fatores a, p e composições. Caso as 
condições monofásicas e bifásicas não sejam satisfeitas, efetua-se o cálculo do equilíbrio 
trifásico. 
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2.5.3 -Procedimento de Convergência 
De acordo com o fluxograma apresentado na Figura 2.2, o algoritmo de 
cálculo de equilíbrio multifásico é constituldo por dois circuitos de iteração. No circuito 
interno, pela resolução das equações MES, determinam-se as composições de equilíbrio 
nas fases e os fatores de separação das fases vapor (a) e líquida (p) para condições fixas de 
temperatura e pressão. No circuito externo, obtém-se os valores de temperatura, pressão ou 
carga térmica, dependendo do tipo de flash em estudo, juntamente com novos valores dos 
fatores de separação das fases, a e p, por meio da resolução simultânea das equações 
Os critérios de convergência do circuito interno foram descritos em trabalho 
de Tese de Mestrado (4) e são transcritos a seguir: 
sucessivas: 
a) Avaliação das composições das fases em equilíbrio entre duas iterações 
Mx1 = maximo(abs(x/ - xx/) I x/) :$Errai 
Mx11 = maximo( abs( xF - xxfl) I xF) ::S: Erro I 




b) Avaliação de urna função objetivo (FOB) constituída pelo somatório dos 
resíduos de todas as equações envolvidas no cálculo, proposta por Mauri (44): 
l) Balanço global do componente 
l 2!~ E1 = ~[z;-P(I-a)x{ +(1-a)(J-p)xF +a.y;] (2.58a) 
2) Balanço do componente de fase vapor no EL1V 
{
c 2}0.5 
E2 = E(Y;- K/ xf) (2.58b) 
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3) Balanço do componente da fase vapor no EL11V 
{
c }0.5 
E3 = I(Y; - Kjl xFt 
1=1 
(2.58c) 
4) Balanço do somatório das frações molares no EL
1
V 
E4 = abs{~(Y; -xf)} (2.58d) 
5) Balanço do somatório das frações molares no ELnV 
Es = abs{~(Y;- xfl)} (2.58e) 
(2.58f) 
A Função objetivo resultante é expressa pela equação (2.59): 
FOB = E1 + Qsi * E2 + Psi * E3 + Om * E6 + Qsi * E4 + Psi * E5 (2.59) 
onde Qsi e Psi assumem o valor unitário ou nulo caso exista ou não o EL1V e o EL11V, 
respectivamente. A convergência é obtida quando Errai <l.E-04 e FOB<l.E-03. 
O critério de convergência acima se mostrou eficiente na maioria das situações. 
Contudo, observou-se que nos casos em que o cálculo de equilíbrio conduziam a solução 
bifásica de ELV, isto é x{ = xfl, com um dos componentes da fase líquida contendo 
concentração de equilíbrio tendendo a zero, o termo referente a E6 ·na função objetivo 
resultava em um valor da ordem de 10·2 a 10·3 e com valores de K1 's e K11 's bastante 
próximos. Assim, neste caso, passamos a adotar um critério de convergência alternativo: 
dabs(K{- KF) < l.E-06 e FOB <!. K 02 
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O critério de convergência do circuito externo avalia valores das variáveis T, P, Q, 
a e ~. entre duas iterações consecutivas (r e r-!), conforme o tipo de cálculo flash 
diferenciado no fluxograma da figura 2.2. Os referidos valores são obtidos pela resolução 
simultãnea das equações (2.6), (2. 7) e (2.9) e da equação de cálculo de pressão total, 
equação (2.2lc), que considera a condição de igualdade de fugacidades no EL1V e ELuV, 
por meio das equações (2.2la) e (2.21b). O método de resolução simultãnea utilizado foi o 
de Newton, extraído da referência do Numerical Recipes (61). O cálculo é finalizado 
quando a diferença entre os valores das variáveis obtidos em duas iterações consecutivas 
está de acordo com os critérios abaixo: 
1) abs( T'- Tr-l ) < 0.05 
2) abs( P'- pr-l ) < 0.0001 
3) abs( Q'- Qr-l) < 0.0001 
4) abs( a' - ar· I ) < 0.0005 
5) abs( ~r - ~r-I ) < 0.0005 
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2.6. Resultados e Discussão 
O algoritmo desenvolvido inclui o cálculo de flash trifásico tipo VI, estudado e 
validado por Andrade em trabalho de Tese de Mestrado (4). Os resultados de Andrade 
foram reproduzidos, destacando-se alguns casos: 
l) a partir de dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor extraídos da 
referência do DECHEMA (22), construiu-se o diagrama de fases para o sistema binário 
butanol-água, observando-se uma boa concordância entre a curva calculada e os valores 
experimentais nas regiões de EL V e de ELL V; 
2) os resultados do exemplo de Henley e Rosen (34) foram reproduzidos com 
excelente precisão numérica; 
3) reprodução de dados experimentais de ELL e de EL V extraídos da referência do 
DECHEMA (22) para os sistemas etanol-benzeno-água e água-acetato de butila-butanol, 
com boa concordância. 
A validação do algoritmo deste trabalho para os seis tipos de flash trifásico foi 
efetuada utilizando o clássico exemplo trifásico de Henley e Rosen (34 ), cujas 
características são: idealidade da fase vapor e não idealidade da fase líquida representada 
pelo modelo de coeficiente de atividade de Margules (34). Os coeficientes da equação de 
Margules, bem como a equação e os respectivos coeficientes necessários para o cálculo da 
pressão de vapor, foram fornecidos pelos autores. Os cálculos de entalpia foram efetuados 
conforme descrito no ítem 2.3 deste trabalho. Os resultados obtidos são apresentados nas 
Tabelas (2.3a) e (2.3b ), observando-se excelente concordância entre os valores de Henley e 
Rosen (34) e os obtidos com o presente algoritmo. 
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Tabela 2.3a: Resultados da Validação do Algoritmo de Cálculo de Flash Trifásico para 
Seis Especificações 
Tabela 2.3b: Resultados da Validação do Algoritmo de Cálculo de Flash Trifásico para 
Seis Especificações 
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Em uma segunda etapa de validação do algoritmo, foi escolhido reproduzir o 
terceiro estágio, que é trifásico, da coluna de destilação de Block e Hegner (I O) envolvendo 
o sistema propanol(l)-butanol(2)-água(3). No cálculo do equilíbrio, a fase vapor foi 
considerada ideal e a não idealidade da fase líquida foi calculada utilizando o modelo 
NRTL com parâmetros do trabalho original. Como os autores não apresentaram as 
equações para os cálculos de pressão de vapor e de entalpia, neste trabalho utilizamos as 
equações apresentadas no ítem 2.3. As Tabelas (2.4a) e (2.4b) apresentam os resultados 
obtidos: 
Tabela 2.4a: Reprodução dos Cálculos de ELL V para o Terceiro Estágio da Coluna de 
Destilação de Block e Hegner (I O) para os Seis Tipos de Flash. 
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Tabela 2.4b: Reprodução dos Cálculos de ELL V para o Terceiro Estágio da Coluna de 
Destilação de Block e Hegner (1 O) para os Seis Tipos de Flash. 
Nos cálculos dos estágios internos da coluna de destilação, B1ock e Hegner (10) 
especificou as variáves de pressão e carga térmica, o que é equivalente a se efetuar um 
cálculo flash tipo I, porém os resultados dos cálculos para os diferentes tipos de 
especificação devem concordar. Da Tabela 2.4a observamos que as variáveis temperatura e 
carga térmica para todos os tipos de flash concordaram com o valor calculado por Block e 
Hegner (I 0). 
A maior discrepância entre o resultado obtido por Block e Hegner(1 O) e os 
resultados obtidos no presente trabalho se encontra no valor do fator de separação da fase 
vapor, o:, para os flashes do tipo I, II e VI. As prováveis causas de discrepância são a 
utilização de diferentes equações no cálculo das propriedades de pressão de vapor, de 
entalpia e, em menor peso, nas diferenças relativas ao procedimento de cálculo e 
convergência dos algoritmos de Block e Hegner (I O) e deste trabalho. 
A influência dos valores de pressão de vapor nos resultados do cálculo flash foi 
investigada, encontrando-se que, para urna pressão de vapor de 0.1345% maior que a 
fornecida pela equação utilizada neste trabalho, cuja referência é o DECHEMA(22), 
obtém-se resultados concordantes entre os valores dos fatores de separação do trabalho 
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de Block e Hegner e os valores calculados com o presente algoritmo. Tal cálculo flash é 
identificado como flash tipo VI(**) nas Tabelas 2.4a e 2.4b. 
Para comprovar a possibilidade descrita acima, foi realizada uma comparação entre 
os valores de pressão de vapor, para os componentes propanol(l ), butanol(2) e água(3) a 
temperatura de 365.3 5K, calculados utilizando as equações e os coeficientes extraídos das 
referências do DECHEMA(22) e de Reid et alii (66). Os resultados mostrados na Tabela 
2.5 confirmam as desigualdades nos valores da propriedade pressão de vapor quando 
calculada pelas duas referências. 
Tabela 2.5: Pressão de Vapor em Atmosfera para os Componentes Propanol-Butanol-Água 
a T = 365.35K calculada a partir de dados de duas referências. 
Outra diferença significativa nos resultados apresentados na Tabelas 2.4a e 2.4b é 
referente ao cálculo do flash tipo I!, flash com Q e T especificado. Foi observado, para este 
exemplo específico, haver diferentes soluções para o cálculo flash tipo II ao se utilizar 
diferentes valores de estimativas iniciais de pressão. As Tabelas 2.4a e 2.4b, apresentam 
duas soluções: a primeira (II), se refere ao valor inicial de pressão calculado por meio da 
metodologia descrita no ítem 2.3 e apresentada na Figura 2.2, obtendo-se como resultado 
uma situação de equilíbrio totalmente diferente da obtida pelos demais tipos de flash. A 
segunda (II*), é o resultado obtido ao se utilizar o valor inicial de pressão igual a uma 
atmosfera, o qual concorda com os resultados obtido pelos demais tipos de flash. Dessa 
forma, verifica-se uma alta sensibilidade dos fatores de separação em relação a variável 
pressão. As simplificações consideradas neste exemplo foram: 
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1) no modelo de Block e Hegner (lO), o coeficiente de atividade da fase líquida foi 
considerado ser independente da temperatura, sendo função apenas da composição. 
Portanto, para urna dada especificação global da fase líquida (vazão e composição), o fator 
de separação ~ e a distribuição dos componentes nas duas fases líquidas independem da 
temperatura e da pressão; 
2) como a fase vapor foi assumida ser ideal, o coeficiente de fugacidade da fase 
vapor é unitário, sendo independente da pressão; 
3) as propriedades de entalpia das fases líquidas e vapor foram assumidas serem 
independentes da pressão. Assim sendo, para uma temperatura especificada e quantidades 
'd b LI LI! V . nas fases estabeleci as, o tém-se os valores de entalpia H , H e H mdependentes da 
variável pressão. 
A eliminação das simplificações descritas, aumentariam as restrições em relação as 
variáveis de temperatura e pressão, fato este, que poderia eliminar a multiplicidade de 
soluções obtida na pequena faixa de variação de pressão (l.OOOO-l.0058atrn). Os cálculos 
de equilíbrio de fases em condições isotérmicas não são de grande interesse prático para os 
processos industriais químicos, porém, na utilização do presente algoritmo para o cálculo 
do flash tipo II, fica a recomendação de não utilização de modelos simplificados para o 
cálculo do equilíbrio e da entalpia. 
Com os resultados apresentados considerou-se validado o algoritmo de cálculo 
flash para as seis especificações. 
Para efeito de verificação de desempenho, efetuou-se a comparação de resultados 
de cálculos de ELL, EL V e de ELL V obtidos pelo presente algoritmó com os resultados 
obtidos por McDonald e Floudas em 1995 (45). Os autores desenvolveram um algoritmo 
de cálculo do equilíbrio multifásico por técnicas de minimização de energia livre de Gibbs. 
Além da comparação dos valores das concentrações dos componentes nas fases e do 
número de moles totais presentes em cada fase, comparou-se, também, o valor da energia 
livre de Gibbs calculada pela seguinte expressão ( 45): 
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l 1\ ) C n, C n k G =L Lnik In f1sat +L Lnf 1.o i=lk=! i=lk=! fi (2.60) 
onde o primeiro termo é referente apenas às fases líquidas presentes. No segundo termo, se 
a fase n corresponde a uma fase líquida, a relação entre as fugacidade é dada por: 
(2.6la) 
e, se a fase n corresponde a uma fase vapor, a relação entre as fugacidades é dada por: 
(2.6lb) 
A equação (2.60) deriva da equação (2.24) que foi a equação utilizada por 
McDonald e Floudas ( 45), como função objetivo de minimização. É importante ressaltar 
que o valor da energia livre de Gibbs a ser calculado pela equação acima é relativo a um 
mesmo estado de referência, sendo útil para efeito de comparação entre duas situações de 
equilíbrio de fases. 
Em todos os cálculos efetuados com o presente algoritmo foi utilizado o cálculo de 
flash tipo VI e os modelos de fase vapor e de fase líquida fornecido por McDonald e 
Floudas. Porém, uma vez que os autores não citaram as referências sobre o modelo de 
pressão de vapor, utilizou-se a referência do Dechema (22), conforme descrito no ítem 2.3, 
salvo indicação contrária. 
1) ReprodUl'ão do exemplo 3 de McDonald e Floudas( 45): os autores utilizaram o 
exemplo de Block-Hegner (10) envolvendo o sistema propanol-butanol-água para duas 
condições diferenciadas de alimentação. No exemplo de Block e Hegner (1 0), os 
parâmetros do modelo NRTL são independentes da temperatura, dessa forma, nos cálculos 
de ELL o resultado é o mesmo para diferentes temperaturas. Apenas para efeito de cálculo 
considerou-se a temperatura de 30°C. A Tabela 2.6 apresenta os resultados de McDonald e 
Floudas (1 O) e os obtidos por este trabalho. 
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Tabela 2.6: Resultados dos Trabalhos de McDonald e Floudas (lO) e deste Trabalho. 
Segundo McDonald e Floudas ( 45), a composição global utilizada no exemplo (3a) 
está no meio da região de imiscibilidade, não havendo dificuldades em se encontrar o 
ótimo global pelas técnicas de minimização. Com o presente algoritmo foram obtidos 
resultados praticamente iguais aos encontrado pelo autores. 
No exemplo (3b ), McDonald e Floudas ( 45) obtiveram dois resultados diferentes. O 
primeiro resultado obtido foi de uma única fase líquida (solução trivial). Posteriormente, a 
partir da estimativa inicial da solução trivial, os autores obtiveram a solução global, porém 
com maior esforço computacional. Os autores relataram que a composição global da 
mistura está bastante próxima ao término da região de imiscibilidade e que a diferença 
entre valores de energia livre de Gibbs da solução global e da solução trivial é da ordem de 
l.l * 10-6 . 
Com o algoritmo desenvolvido, utilizando-se as estimativas iniciais geradas pelo 
mesmo, obteve-se resultados de composições próximas às encontradas por McDonald e 
Floudas ( 45), porém as quantidades em moles totais das fases líquidas I e II foram 
marcadamente 
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diferentes. Neste caso, o valor calculado da energia livre de Gibbs pelas condições de 
separação de fases encontrada com o presente algoritmo é menor que o valor obtido pelas 
condições de separação de fases dos resultados de McDonald e Floudas ( 45). 
2) Reprodução do Exemplo 4 de McDonald e Floudas (45): Cálculo do ELL para o 
sistema etanol-acetato de etila-água com parâmetros do modelo NRTL fornecidos por 
Zandijcke e Verhoeye (84). Os resultados são mostrados na Tabela 2.7 
Tabela 2.7: Resultados dos trabalhos de McDonald e Floudas(45) e deste Trabalho. 
Segundo os autores, este sistema é bastante estável com respeito ao potencial de 
formação de fase vapor e não há dificuldades no cálculo. Os resultados obtidos com o 
algoritmo desenvolvido foi praticamente o mesmo encontrado por McDonald e Floudas 
(45). 
3) Reprodução do exe!Il.Pio 6 de McDonald e Floudas (45): neste caso, os autores 
utilizaram o exemplo de Castillo e Grossman ( !9) para o sistema benzeno-acetonitrila-água 
em três condições de temperatura e pressão. Ressalta-se que o algoritmo de Castillo e 
Grossmann (19), também, se baseia em técnicas de minimização da energia livre de Gibbs. 
Os resultados e condições são apresentados nas Tabelas 2.8, 2.9 e 2.1 O. 
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Tabela 2.8: Resultados obtidos pelos trabalhos de McDonald e Floudas (exemplo 6a) 
( 45), Castillo e Grossmann(l9) e este trabalho a 333K e O. 769atrn. 
Na temperatura de 333K e pressão de 0.769atm, McDonald e Floudas (45) 
encontraram duas soluções: uma local de EL V e uma global de ELL V. Na solução global 
dos autores as composições dos componentes em cada fase concordaram com as 
encontradas por Castillo e Grossmann (19), porém as quantidades de moles de cada fase 
foram significativamente diferentes. Com o presente algoritmo obteve-se uma solução de 
ELLV que concordou em maior grau com os resultados de Castillo e Grossmann (19), 
tanto no que se refere às composições das fases, como no número de moles de cada fase. 
McDonald e Floudas ( 45) relataram que a discordância entre o seu resultado e o resultado 
obtido por Castillo e Grossmann (19) é devido à fase vapor. Neste trabalho, nos resultados 
apresentados nas Tabelas 2.4a e 2.4b, verificamos que pequenas diferenças em valores de 
pressão de vapor causam diferenças relativas grandes no cálculo das quantidades presentes 
em cada fase. Castillo e Grossmann ( J 9) calcularam a pressão de vapor a partir da equação 
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extraída da referência de Reid e Sherwood (66), McDonald e Floudas (45) não citaram a 
referência da equação utilizada e, no presente trabalho, foi utilizada a referência citada por 
Castillo e Grossmann (19). 
A discrepância entre o resultado obtido com o presente algoritmo e o resultado 
obtido por Castillo e Grossmann (19) pode ser atribuída às diferenças no procedimento de 
cálculo e nas características de convergência adotadas. Além disso, com os resultados 
deste trabalho, obteve-se um menor valor da energia livre de Gibbs comparado com os 
valores obtidos pelos outros dois autores. 
Tabela 2.9: Resultados obtidos pelos trabalhos de Me Donald e Floudas (exemplo 6b) 
(45), Castillo e Grossmann (19) e por este trabalho a 333K e l.Oatm 
Nas condições de temperatura de 333K e de pressão de l.Oatrn, as soluções 
encontradas pelos diferentes trabalhos foram concordantes nas composições das fases e nos 
respectivos números de moles. Além disso, os resultados obtidos com o presente algoritmo 
foram numericamente idênticos aos resultados obtidos por Castillo e Grossmann (19). 
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Tabela 2.10: Resultados obtidos pelos trabalhos de McDonald e Floudas (exemplo 6c) 
(45), Castillo e Grossmann(l9) e este trabalho a 300K e O.latm. 
Na temperatura de 300K e pressão de O.latm, McDonald e Floudas (45) relataram a 
existência de uma solução local de ELL e uma solução global de EL V. Com o presente 
algoritmo, encontrou-se resultados concordantes com a solução global dos autores. Mais 
uma vez, os resultados obtidos com o algoritmo desenvolvido neste trabalho e os obtidos 
por Castillo e Grossmann (19) foram praticamente os mesmos. 
Com as comparações efetuadas acima, pode-se dizer que o algoritmo desenvolvido 
foi eficiente em encontrar a solução correta por técnicas que não envolvem encontrar o 
mínimo da energia livre de Gibbs. 
Reitera-se que na reprodução dos exemplos acima as únicas informações fornecidas 
foram as condições da alimentação, especificações necessárias para o cálculo flash, 
propriedades de componentes puros e equações e constantes associadas para obtenção de 
propriedades necessárias para solucionar as equações de equilíbrio e de energia. Assim as 
estimativas iniciais de composições e quantidades de cada fase, bem como a identificação 
do tipo e número de fases em equilíbrio foram sempre obtidos pelas metodologias 
anteriormente descritas. 
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2. 7 - Conclusões 
Os resultados apresentados e comentários efetuados no ítem 2.6 levam à conclusão 
de que a contribuição pretendida referente ao cálculo do equilíbrio multifásico foi atingida. 
Isto é, foi desenvolvido um algoritmo de cálculo de flash trifásico capaz de calcular 
eficientemente as seguintes situações de equilíbrio de fases: EL, EV, ELL, EL V e ELL V. 
O algoritmo identifica o tipo de equilíbrio e quantifica as vazões e composições das fases 
presentes no equilíbrio, sem que haja a necessidade de fomencer qualquer tipo de 
estimativa inicial das variáveis a serem calculadas. Além disso, o algoritmo é aplicável a 
seis tipos de especificação que consideram duas das variáveis: temperatura, pressão, carga 
térmica e quantidade da fase vapor. 
Todos os testes realizados com o algoritmo desenvolvido foram em condições de 
pressão próximas à atmosférica. Dessa forma, pode-se afirmar que, nestas condições as 
metodologias de geração de estimativas inciais, de determinação prévia do número e tipo 
de fases presentes no equilíbrio, assim como a forma de resolução do sistema de equações 
e os critérios de convergência tomaram o algoritmo capaz de calcular o equilíbrio 
multifásico, produzindo resultados coerentes com valores experimentais. 
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Capítulo 3: CORRELAÇÃO SIMULTÂNEA DE DADOS DE EQUILÍBRIO 
MULTIFÁSICO: LÍQUIDO-V APOR, LÍQUIDO-LÍQUIDO E 
LÍQUIDO-LIQUIDO-VAPOR 
3.1 -Introdução 
O cálculo do equilíbrio líquido-vapor, equilíbrio líquido-líquido e equilíbrio 
líquido-líquido-vapor é efetuado utilizando os modelos termodinâmicos descritos no ítem 
2.4. Estes modelos contêm parâmetros binários de interação que são obtidos do ajuste de 
dados experimentais. A princípio, não tem havido problemas para a obtenção dos 
parâmetros de interação que representem separadamente as situações de ELL e de EL V. 
As dificuldades surgem na simulação de processos que contêm regiões de ELV, 
ELL V e ELL, tais como alguns processos de destilação azeotrópica onde ocorre o EL V em 
grande parte dos estágios internos da coluna, pode ocorrer o ELL V nas regiões central e 
superior da coluna e o ELL no estágio referente ao condensador-decantador. Desta forma, 
para simular corretamente este processo é necessário que os parâmetros de interação 
contidos no modelo termodinâmico utilizado para o cálculo seja capaz de representar 
adequadamente a situação específica de equilíbrio em cada estágio da coluna. 
Neste capítulo descreve-se o desenvolvimento de um algoritmo que efetua a 
correlação simultânea de conjuntos de dados experimentais em diferentes situações de 
equilíbrio: equilíbrio líquido-vapor, equilíbrio líquido-líquido e equilíbrio líquido-líquido-
vapor, considerados simultaneamente ou não. No presente algoritmo nos restringimos a 
calcular o equilíbrio utilizando o modelo termodinâmico pela abordagem y-~, obtendo-se 
os parâmetros de interação binários referentes ao cálculo das fugacidades da fase líquida, 
conforme descrito no ítem 2.4. 
Além do modelo termodinâmico de equilíbrio, o método matemático de 
correlação de dados experimentais de equilíbrio de fases necessita da definição de uma 
função objetivo de minimização e de uma técnica de regressão. 
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A função objetivo utilizada neste trabalho é aquela resultante do emprego do 
Princípio da Máxima-Verossimilhança, que considera a soma dos quadrados das diferenças 
entre os valores experimentais e os calculados de todas as variáveis envolvidas no ajuste e, 
ainda, associa a cada variável um peso que é obtido a partir da avaliação experimental dos 
erros estatísticos nas variáveis medidas. 
A técnica de regressão utilizada foi a desenvolvida por Stragevitch e d' Á vila (7 4 ), 
que é aplicável ao tratamento de dados experimentais por modelos contendo qualquer 
número de restrições explícitas ou implícitas e, portanto, é passível de aplicação ao 
tratamento simultâneo de dados de ELL, EL V e ELL V multicomponente. 
Com as características descritas, construiu-se um programa computacional de 
correlação de dados de ELL, EL V e ELL V de sistema multicomponentes. O programa foi 
testado com êxito para vários conjuntos de dados experimentais da literatura, incluindo 
exemplos onde outros autores não foram bem sucedidos. 
3.2- Revisão Bibliográfica 
3.2.1 -Adequação dos Modelos para a Representação Simultânea do 
Equilíbrio Multifásico (EL V.ELL.ELL V) 
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A base teórica dos modelos termodinâmicos de não idealidade da fase líquida, 
dentro da abordagem y-$, descritos no ítem 2.4.2.2, permite o seu emprego na 
representação do equilíbrio envolvendo fases líquidas e vapor, a pressões baixas e 
moderadas. Na sua estrutura, estes modelos contêm parâmetros binários, cujos valores têm 
de ser obtidos de informações experimentais de equilíbrio do tipo P-T-x-y, P-T-x1-xll-y e 
T-x1-x11, que tornam os modelos de coeficiente de atividade semi-empíricos, apesar do bom 
embasamento teórico. 
Dados de equilíbrio líquido-líquido-vapor são raros na literatura e só recentemente 
a sua determinação experimental vem merecendo maior atenção. A prática usual tem sido a 
de se predizer os dados da região trifásica usando os modelos de coeficiente de atividade 
com parâmetros determinados a partir de informações bifásicas de EL V ou de ELL, ou de 
conjunto de dados envolvendo os dois tipos de equilíbrio. 
A abordagem acima descrita, no entanto, não tem sido satisfatória em grande parte 
dos casos. Uma das causas apontada por Andrade (4) é que os dados bifásicos empregados 
no ajuste não são, normalmente, obtidos na faixa de temperatura próxima da região onde 
ocorre a separação das fases líquidas na presença da fase vapor. Geralmente, os dados de 
ELL são medidos a temperaturas próximas a do ambiente, enquanto que o EL V ocorre a 
temperaturas bem mais elevadas. Por outro lado, os equipamentos de medidas de EL V não 
são, na grande maioria dos casos, projetados para operar com três fases, de modo que a 
região trifásica é sempre evitada. 
Pelo exposto acima, é natural que, ao pretender realizar a simulação de uma coluna 
de destilação potencialmente trifásica, slllja ao engenheiro de processos as seguintes 
dúvidas: 
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l) os modelos termodinâmicos da literatura são adequados para a 
representação simultãnea de tipos diferentes de equilíbrio? 
2) Como tratar dados de ELL, EL V e ELL V considerados simultaneamente 
ou não? 
3) Como pesquisadores têm abordado as questões acima? 
Uma das referências pioneiras na literatura, no que se refere a tomada de dados 
experimentais de equilíbrio de fases incluindo dados de ELL V, é atribuída a Bowden, 
Staton e Smith em 1966 (14). Os autores obtiveram dados experimentais bifásicos e 
trifásicos, binários e temários, a 0°F e 60.8°F, envolvendo os componentes pentano-
dióxido de enxofre-benzeno, e dados experimentais quaternários do sistema pentano-
dióxido de enxofre-benzeno-hexano a 0°F. Os dados experimentais binários e temários 
foram regredidos pelo método dos mínimos quadrados, utilizando os modelos de fase 
vapor ideal e o modelo de Redlich-Kister para o cálculo do coeficiente de atividade da fase 
líquida, obtendo-se resultados considerados aceitáveis. A correlação dos dados 
experimentais quaternários não apresentou resultados satisfatórios e os autores citaram que 
os modelos disponíveis na época (Redlich-Kister, Margules, van Laar) não eram 
suficientemente adequados. 
Em 1972 Palmer e Smith (58) realizaram medidas de dados experimentais de ELV 
e de ELL V de misturas binárias e ternárias compostas por acetonitrila, benzeno e heptano a 
45°C. Os autores não correlacionaram os dados por modelos de não idealidade, porém 
estes dados têm sido utilizados em testes de algoritmos de correlação simultãnea por 
outros autores (2,20,59,71). Neste trabalho, os dados de Palmer e Smith (58) foram 
correlacionados simultaneamente obtendo-se parâmetros do modelo UNIQUAC que 
representaram as três situações de equilíbrio: EL V, ELL e ELL V. 
Em 1974, van Zandijcke e Verhoeye (84) realizaram medidas experimentais de 
ELL e EL V no ponto de bolha de misturas binárias e ternárias formadas pelos componentes 
de dois sistemas temários: metanol-acetato de etila-água e etano l-acetato de etila-água. Em 
seguida, utilizaram os dados de EL V binários para gerarem parâmetros binários de 
interação do modelo NRTL, através da minimização da função objetivo de pressão pelo 
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método de Newton-Raphson. Com os parâmetros do modelo NRTL, dados de EL V 
temários foram preditos, obtendo-se resultados de temperatura de ponto de bolha e 
composição da fase vapor comparáveis com os dados experimentais. Os dados de ELL 
foram preditos por método gráfico e qualitativamente representaram os dados 
experimentais. 
Newsham e Vahdat em 1977 (53) realizaram a predição do ELV e do ELLV a partir 
de parâmetros de modelos de energia livre de Gibbs excedente obtidos da correlação de 
dados de ELL nas condições de ponto de bolha. Em um primeiro momento, os autores 
realizaram medidas experimentais termodinamicamente consistentes de dados de EL V e de 
ELL V para os sistemas metano l-água-butano!, etano l-água-butano! e propanol-água-
butanol. Posteriormente, os dados de ELL dos três sistemas foram correlacionados através 
da minimização de uma função objetivo que considera duas equações: a equação de 
igualdade da composição do vapor no ponto de bolha considerando os equilíbrios L 1V e 
L11V e a equação de restrição ao somatório das frações molares da fase vapor no ponto de 
bolha, também para os equilíbrios L 1V e L 11V. Os dados de ELL foram diretamente 
relacionados com a composição da fase vapor pela condição de igualdade de fugacidades 
tomando-se a fase vapor como sendo ideal e utilizando os modelos de não idealidade da 
fase líquida de Black e NRTL. Com os parâmetros obtidos do ajuste efetuou-se a predição 
do ELL V obtendo-se resultados razoáveis nos desvios em relação ao experimental. 
Contudo, a predição de forma análoga da região bifásica de EL V só foi possível para os 
sistemas etanol-água-butanol e propanol-água-butanol pelo modelo NRTL. Os autores 
destacam a importância de se obter bons resultados de ajuste que cubra toda a região 
heterogênea. Os autores não publicaram os parâmetros obtidos nas correlações. 
Anderson et alii em 1978 (2,3), desenvolveram uma metodologia para predizer o 
ELL temário a partir de parâmetros binários de interação obtidos do ajuste simultâneo de 
dados experimentais binários de EL V dos pares miscíveis, de dados binários de ELL dos 
pares parcialmente miscíveis e de um ou mais dados experimentais temários de ELL. Os 
autores alegaram que para sistemas do tipo I!, isto é, com dois pares binários parcialmente 
miscíveis, a predição do ELL ternário a partir de dados binários somente apresenta bons 
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resultados. Contudo, para sistemas tipo I, contendo apenas um par binário parcialmente 
miscível, é necessário no mínimo uma linba de amarração ternária. O ajuste foi realizado 
utilizando o método de regressão de Anderson et alii (2,3 ), baseado no Princípio da 
Máxima-Verossimilhança. Na regressão, os autores ajustaram simultaneamante os dados 
binários de EL V mais uma linba de amaração ternária de ELL, fixando o parâmetro binário 
do par parcialmente miscível e obtendo os dois parâmetros binários do pares miscíveis. 
Comparando-se os resultados obtidos pela metodologia proposta com resultados da 
predição do ELL obtidos somente a partir das informações dos binários, foi observado que 
o ELL ternário foi melhor predito, mas houve perda de precisão na representação do EL V 
dos binários miscíveis. A metodologia foi aplicada a dez sistemas ternários, entre eles o 
sistema etanol-benzeno-água cujos dados de ELL temário estão a 25°C e os dados dos 
binários miscíveis benzeno-etano! e etano l-água estão a 40°C e 45°C , respectivamente. A 
coluna de destilação azeotrópica deste sistema é uma das colunas mais estudadas na 
literatura e os parâmetros gerados no trabalho destes autores são os mais utilizados 
(3 7,39 ,62,63, 70). 
Com o objetivo de melhorar os resultados obtidos pela metodologia descrita acima, 
em 1985, Cha e Prausnitz (20) propuseram a adição de um fator de correção C aos modelos 
UN!QUAC e NRTL. A regressão dos dados experimentais é efetuada em duas etapas. Na 
primeira etapa, obtém-se os parâmetros do modelo de energia livre de Gibbs excedente a 
partir do ajuste de dados binários de EL V para os pares miscíveis e dados binários de ELL 
para o par parcialmente miscível. Na segunda etapa, mantendo-se fixos os parâmetros 
obtidos na primeira etapa, obtêm-se os quatros parâmetros contidos no fator de correção C 
pelo ajuste de dados ternários de ELL. A inclusão do fator C aos modelos originais de l, 
tomou mais precisa a predição do EL V e ELL temário de sistemas tipos L O novo modelo 
foi aplicado a dezenove sistemas com resultados considerados satisfatórios. 
Em 1983, Fuchs, Gipser e Gaube (30) discorreram sobre erros grosseiros obtidos 
nas tentativas de predição do ELL temário a partir de parâmetros obtidos do ajuste de 
dados binários de EL V e, no caminbo oposto, relataram que a predição do EL V é ruim, se 
os parâmetros da energia livre de Gibbs excedente são obtidos do mero ajuste de dados de 
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ELL. Dessa forma, objetivando obter parâmetros que representassem simultaneamente o 
ELL e o EL V de sistemas ternários para uso em cálculos de colunas de destilação 
azeotrópica, os autores apresentaram uma metodologia na qual é necessária o 
conhecimento da curva de coexistência experimental e um modelo de l capaz de 
representar o ELL e o EL V, tais como os modelos NRTL e UNIQUAC. Na metodologia os 
parâmetros dos modelos de l foram obtidos do ajuste de dados experimentais de EL V. A 
curva de coexistência foi aproximada por um ajuste polinomial. O ELL ternário a cada 
ponto foi construído aproximando a restrição de isoatividade ao longo da curva de 
coexistência . Dessa forma, os autores alegaram que ambos, os EL V e o ELL ternários 
podem ser representados. 
Um trabalho que abrange a predição e a correlação de dados experimentais de 
equilíbrio multifásico (ELL, EL V e ELL V) foi publicado por Zheng et alii em 1985 (85). 
Utilizando três modelos de energia livre de Gibbs excedente (NRTL, Wilson modificado e 
UNIQUAC) e efetuando a minimização de funções objetivos típicas a cada classe de 
equilíbrio, diferenciadas por se associar pesos baseados em erros estatísticos ou não a cada 
termo, os autores compararam resultados de correlações e efetuaram predições de cada tipo 
de equilíbrio a partir de parâmetros obtidos pelos demais, obtendo-se os seguintes 
resultados: 
1) ELL: como esperado, a predição a partir da correlação direta dos dados 
de ELL foi muito superior as demais, sendo que, a pior predição foi a obtida a partir de 
informações binárias de EL V; 
2) EL V: analogamante ao ELL, a predição efetuada a partir da correlação 
direta de dados ternários de EL V foi superior as demais, porém a prediÇão a partir de dados 
binários de EL V foi aceitável. O pior resultado foi obtido na utilização de parâmetros 
gerados de dados temários de ELL; 
3) ELL V: A melhor predição do equilíbrio das fases líquidas foi obtida 
utilizando os parâmetros gerados a partir das informações ternárias de ELL enquanto que a 
melhor predição da fase vapor foi obtida utilizando os parâmetros gerados a partir de 
informações de dados binários de EL V. Na correlação direta dos dados de ELL V, a fase 
vapor foi bem predita, porém a fase líquida não foi bem ajustada. Os autores sugerem que 
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um melhor resultado poderia ser obtido por um método que correlacionasse 
simultaneamente dados binários de EL V e dados temários de ELL. 
Com relação aos diferentes modelos utilizados, não houve um direcionamento 
favorável a um modelo ou outro. 
Em 1986, Salazar-Sotelo et alii(71) seguiram a mesma direção de Anderson et alii 
(2,3) e apresentaram um algoritmo para a regressão simultânea de dados binários e 
temários de EL V e de ELL utilizando o método fundamentado no Princípio da Máxima-
Verossimilhança. Como exemplo os autores trataram dois sistemas e compararam 
resultados obtidos pelos modelos NRTL e UNIQUAC. Na correlação de dados do sistema 
acetonitrila-benzeno-heptano os autores utilizaram dados binários de EL V dos pares 
miscíveis e dados temários de ELL. No segundo exemplo foram correlacionados dados 
binários de EL V dos pares miscíveis, dados binários de ELL do par parcialmente miscível 
e dados temários de ELL. Nos dois casos, os resultados foram considerados aceitáveis ao 
serem comparados com os dados experimentais, sendo que houve uma maior precisão no 
ajuste com o modelo NRTL, resultado este atribuído ao ajuste de três parâmetros por par 
binário. 
Em 1987 Zou e Prausnitz (86) correlacionaram simultaneamente dados de ELV e 
ELL dos sistemas binários 2-pentanol-água e 2-butanona-água para doze modelos de 
energia livre de Gibbs excedente, incluindo os modelos NRTL e UNIQUAC. Os dados de 
EL V foram obtidos experimentalmente e os dados de ELL foram extra! dos da referência do 
DECHEMA (22 ). Os autores não obtiveram êxito na correlação simultânea dos dados de 
equilíbrio e concluíram pela impossibilidade de realizar esta tarefa ~com os modelos de 
energia livre de Gibbs excedente existentes na sua forma original, isto é, contendo dois ou 
três parâmetros por par binário. Posteriormente, os autores efetuaram uma modificação do 
modelo de van Laar (60,86) acrescentando mais dois parâmetros por par binário e 
ajustaram com sucesso os dados de EL V e de ELL simultaneamente. O método da 
Máxima-Verossimilhança foi utilizado na regressão. 
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Em 1987 Gaube et alii (31) utilizaram o Método da Pressão Total para obter dados 
de EL V do tipo P-T -x para três sistemas binários até as proximidades da região de 
separação líquido-líquido. Em uma segunda etapa utilizaram o método de Barker (7) para 
gerar parâmetros de interação do modelo Redlich-Kister de quatro parâmetros (60). Em 
uma última etapa, com o modelo obtido, realizaram a predição de dados de ELL. Os 
autores consideraram seus resultados aceitáveis e enfatizaram a necessidade da tomada de 
dados de EL V até a proximidade da região de separação líquido-líquido para se obter 
precisão na predição do ELL. 
Em I 990 Connemann et alii (21) estudaram a representação simultânea de dados de 
ELV e ELL para o sistema etanol-ciclohexano-água, obtendo-se dados P(x,t) de EL V nas 
regiões homogêneas e heterogêneas pelo método da pressão total e dados de ELL medidos 
por célula de ELL. Partindo da alegação de impossibilidade de representação simultânea 
pelos modelos originais de energia livre de Gibbs excedente os autores utilizaram dois 
modelos NRTL modificados. No primeiro modelo, acrescentaram um termo sem 
significado físico ao parâmetro -r;j . O segundo modelo utilizado foi o proposto por Cha-
Prausnitz em I985 (20). Referente ao ELV, os autores utilizaram a função objetivo de 
pressão. Referente ao ELL avaliaram-se as funções objetivos de concentração e de 
isoatividade. O método de regressão utilizado foi o método de Barker (7). O ajuste dos 
dados foi realizado em sequência, iniciando-se com os dados de EL V e, posteriormente, 
com os dados de ELL utilizando as funções objetivo de isoatividade e de concentração. 
Como resultado, os autores consideraram que a aplicação dos modelos modificados 
conduziu a melhores resultados quando comparados com a utilizaçãÔ do modelo NRTL 
original. Contudo, foram encontrados altos valores de pressões de vapor ao longo da curva 
de coexistência e valores concordantes com o experimental na região homogênea. 
Englezos et alii (25) em I 990 apresentaram um algoritmo de regressão simultânea 
de dados de EL V e de ELL V restrito à sistema binários. O algoritmo realiza a regressão em 
duas etapas: na primeira o método dos mínimos quadrados implícito é utilizado, na 
segunda, se os dados não apresentam qualquer desvio sistemático, a regressão pelo método 
da Máxima-Verossimilhança é acionada. Os autores minimizaram a função objetivo de 
62 
igualdade de fugacidades somando os efeitos dos equilíbrios líquidoi-vapor e líquidoii-
vapor. No processo de minimização os métodos de Gauss-Newton e Marquardt's 
modificado foram utilizados na determinação do tamanho de passo adequado e no 
asseguramento da convergência, respectivamente. No teste de desempenho de seu 
algoritmo os autores obtiveram dois parâmetros binários de uma equação de estado que 
reproduziu o equilíbrio do sistema sulfeto de hidrogênio- água com boa precisão. Seguem 
outras observações: 
l) o método da Máxima-Verossimilhança forneceu desvio-padrão médio 
bem inferior ao obtido com o método dos mínimos quadrados; 
2) com a incorporação de dados de ELL V à regressão houve uma melhora 
na predição da composição da fase líquida e uma constância ou uma pequena deterioração 
na predição da composição da fase vapor, o que acarretou em uma diminuição significativa 
no valor do desvio padrão médio; 
3) os autores não citaram a possibilidade de extensão à misturas com mais 
de dois componentes. 
Hai Huang (35) em 1991 demonstrou a possibilidade de predição do EL V e ELL V 
de sistemas temários a alta pressão utilizando a equação de estado Patel-Teja (35) com 
parâmetros ajustados a partir de dados experimentais. Para esta finalidade o autor seguiu o 
caminho sugerido por Anderson et alii (2,3), ajustando simultaneamente dados de EL V dos 
binários miscíveis e dados de ELL do sistema temário. Como método de minimização foi 
utilizado o método simplex de Nelder-Mead (50), considerando sequencialmente as 
funcões objetivo de fugacidades e de concentração. Hai Huang (35) comparou resultados 
de oito sistemas estudados por Anderson et alii (2,3), obtendo resultados melhores ou 
piores, mas coerentes ao encontrado pelo autor original. Na última etapa de seu trabalho o 
autor conseguiu resultados não muito discordantes do experimental ao predizer o ELL V do 
sistema H2S-COrCH4 utilizando a metodologia descrita. 
Em 1992, Raal e Brouckaert ( 65) mediram dados experimentais de EL V e de ELL 
para o sistema metil-butenol e tentaram a representação simultânea dos dados pelos 
modelos de Margules de três parâmetros (60) e NRTL, sem sucesso. 
63 
Noda et alii em 1992 (55), efetuaram medidas experimentais de ELV pelo método 
estático para os sistemas binários propano-furfural e propileno-furfura1 nas temperaturas de 
20°C e 40°C. Dados P-T-x de EL V, incluindo o ponto trifásico, foram regredidos pelo 
método baseado no Princípio da Máxima-Verossimilhança utilizando programa similar ao 
descrito por Anderson et alii (2,3). Na regressão dos dados de cada sistema foi utilizado o 
modelo UNIQUAC, obtendo-se um conjunto de parâmetros para cada conjunto isotérmico 
de dados. Os autores também realizaram medidas experimentais de ELL por método 
analítico nas temperaturas de 20°C, 30°C, 40°C e 50°C, obtendo-se, a cada temperatura, 
parâmetros do modelo UNIQUAC pela resolução das equações de isoatividade. Noda et 
alii (55) não efetuaram a correlação simultãnea dos dados de EL V e de ELL, mas 
utilizaram cada conjunto de parâmetros, obtidos dos ajustes separados dos dados de EL V e 
de ELL, para verificar a representação do ELL V nas diferentes temperaturas. O sistema 
propano-furfural foi bem representado, contudo os desvios obtidos com o sistema 
propileno-furfural indicaram a necessidade de melhorias na forma de tratamento 
simultâneo de dados de EL V, ELL e ELL V. 
F ele et alii em 1994 (27) utilizaram técnicas diferenciadas para medir dados 
experimentais de ELL, EL V e ELL V para o sistema tolueno-1 ,2propanodiol-água sobre 
uma extensa faixa de temperatura. Utilizando o método de regressão de dados 
experimentais de equilíbrio de fases contido no simulador comercial Aspen, os autores, em 
uma primeira etapa, regrediram dados de solubilidade mútua dos binários água-tolueno e 
1,2-propanediol-tolueno, obtendo-se parâmetros do modelo UNIQUAC. Em uma segunda 
etapa, os autores,mantendo fixos os parâmetros gerados na etapa anterior, correlacionaram 
os dados experimentais temários de EL V, obtendo-se os parâmetros referentes ao par 
1 ,2propanediol-água. Posteriormente, com os parâmetros gerados, verificaram ser possível 
representar razoavelmente os dados temários de ELL e de ELL V. Em uma última etapa, os 
autores realizaram a simulação da coluna trifásica também com o auxílio do simulador 
Aspen. 
Conclui-se do exposto acima , que apesar do esforço traduzido nos vários trabalhos 
publicados, ainda não há uma convergência de opiniões quanto às respostas das questões 
l) e 2) anteriormente colocadas (página 56). 
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A motivação dos trabalhos de ELL V, como se verifica dos artigos de literatura, tem 
sido a simulação de colunas de separação por destilação azeotrópica onde a acorrência de 
três fases no interior dos equipamentos é bastante provável. No entanto, a aplicação dos 
resultados em simulação de processos é normalmente efetuada por outros grupos de 
pesquisadores, cujo interesse está mais centrado nos aspectos computacionais associados à 
solução das equações que expressam o modelo de estágio de equilíbrio para o caso 
trifásico. 
Surgem, então, outras questões, tais como: (l) que modelo vem sendo preferido 
para modelar o equilíbrio de fases nos trabalhos de simulação de colunas trifásicas?; (2) 
qual o tipo de algoritmo utilizado no cálculo do equilíbrio multifásico ?; (3) qual a origem 
dos parâmetros do modelo termodinâmico empregado?. As perguntas procedem, pois o 
sucesso da simulação, ou seja, a boa representação do que ocorre na planta industrial, é 
diretamente dependente dos três fatores acima. 
Na proposta de seu algoritmo de cálculo de flash trifásico, Henley e Rosen (34) 
consideraram a fase vapor ideal e utilizaram parâmetros do modelo de três sufixos de 
Margules (34) para calcular o EL V e o ELLV do sistema etano l-benzeno-água, porém não 
informaram como obtiveram os parâmetros de interação. 
Block e Hegner (I O) ao simularem uma coluna de destilação trifásica, apresentaram 
parâmetros do modelo NRTL para os sistemas butanol-acetato de butila-água e propanol-
butanol-água, contudo, também, não forneceram informações sobre que tipo de dados de 
equilíbrio geraram tais parâmetros. 
Mauri ( 44) avaliou os sistemas 1-butanol-água, 3-butanol-água e etanol-benzeno-
água nas regiões de ELL, EL V e ELL V, relatando genericamente que utilizou parâmetros 
do modelo NRTL em condições de EL V isobáricas ou isotérmicas ou em condições de 
ELL. 
Nelson (51) utilizou a equação de estado de Redlich-Kwong (73) para calcular a 
constante de equilíbrio das fases do sistema etano-octano-água, porém não apresentaram os 
parâmetros da equação. 
Bunz et alii (15) efetuaram o cálculo do ELL V em condições de alta pressão, 
utilizando as equações de estado de Redlich-Kwong-Herderer (15) e de Peng-Robson (73), 
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para o primeiro e segundo exemplos, respectivamente. Os autores também não forneceram 
informações sobre os parãmetros contidos nestas equações de estado. 
Ross (67) desenvolveu um algoritmo de cálculo de coluna de destilação trifásica. O 
primeiro exemplo apresentado reproduziu a simulação de Block e Hegner (10) para o 
sistema propanol-butanol-água utilizando os parãmetros fornecidos pelo autor original. Em 
outro exemplo, a coluna de destilação envolvendo o sistema etanol-água-butanol é 
simulada com parãmetros do modelo van Laar (60,73) obtidos do ajuste de dados 
experimentais de ELV. 
Ferraris e Morbidelli (28) também desenvolveram um algoritmo de cálculo de 
coluna de destilação trifásica exemplificando com o sistema propanol-butanol-água de 
Block e Hegner (I 0). 
Pucci et alii ( 64) ao testarem seu algoritmo de cálculo de coluna de destilação 
trifásica utilizaram parãmetros do modelo NRTL para o sistema butanol-acetona-água. A 
informação fornecida pelos autores é que os parãmetros reproduzem com precisão as 
linhas de amarração do diagrama temário de fases apresentado. 
Kovach (38) simulou uma coluna experimental contendo refervedor e condensador-
decantador. Em uma primeira etapa, utilizou parãmetros provenientes da regressão de 
dados de EL V somente e relatou que não obteve resultados aceitáveis de simulação. 
Posteriormente, os parãmetros foram, segundo o autor, "relaxados" de forma que o 
condensador em ELL foi razoavelmente predito e o cálculo do EL V nos estágios não foram 
muito degradados. O método de relaxação dos parãmetros não ficou claramente descrito 
em seu trabalho. 
Outros autores relataram a importância da utilização de parãmetros adequados ao 
tipo de equilíbrio em estudo. 
Prokopakis e Seider em 1983 (62), simularam a coluna de destilação azeotrópica 
envolvendo o sistema etanol-benzeno-água utilizando parãmetros do modelo UNIQUAC 
gerados pelo trabalho, anteriormente citado, de Anderson et alii (3) . Apesar da boa 
concordância na reprodução dos dados temários de ELL, os autores ressaltaram que a 
inclusão de dados temários de EL V e de dados de ELL V melhoraria a predição na região 
próxima ao azeótropo heterogêneo temário, que é uma região importante na análise das 
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torres azeotrópicas. A coluna estudada pelos autores havia sido simulada por Magnussen e 
Michelsen (43) que, em seu trabalho, utilizou o modelo UNIQUAC com parâmetros 
obtidos do ajuste de dados EL V somente. 
Em 1988, Kingsley e Lucia (37), ao estudarem a separação azeotrópica envolvendo 
o sistema etanol-benzeno-água, também utilizaram o modelo UNIQUAC com parâmetros 
gerados por Anderson et alii (3,59) para prever a não idealidade das fase líquida. 
Após dez anos da publicação de Prokopakis e Seider (62), Liu et alii em 1993 (42) 
relataram que a utilização de parâmetros de EL V é inadequada ao cálculo de colunas de 
destilação azeotrópica e, ainda, ao estudarem o sistema etanol-benzeno-água, mostraram a 
inadequação da utilização dos parâmetros de Anderson et alii (3,59) para representar o 
ELL e o EL V ternários em condições próximas do ponto de azeotropia. Para solucionar o 
problema da falta de parâmetros adequados, os autores propuseram um algoritmo que 
efetua cálculos separados de ELL e de EL V e, portanto, utilizam parâmetros do modelo 
NRTL diferenciados para cada tipo de equilíbrio. 
Em 1990 Cairns e Furzer (16,17,18) publicaram um artigo em três partes. Na 
primeira e terceira parte o problema da escolha do modelo termodinâmico foi 
intensivamente abordado. Na primeira parte, ao compararem dados experimentais e dados 
simulados, os autores fizeram uma avaliação crítica de diferentes métodos de contribuição 
de grupo (UNIFAC-VLE, UNIFAC modificado, ASOG e ASOG modificado) na predição 
do ELV e do ELLV. No geral, o modelo UNIFAC-VLE representou melhor a região de 
topo da coluna (próxima ao heteroazeótropo ), enquanto que o modelo UNIF AC modificado 
representou melhor a região de base da coluna. Além disso, estes modelos conduziram a 
resultados melhores que os modelos ASOG e ASOG modificado. Finálizando, os autores 
concluíram que há uma real necessidade de predizer com precisão o ELL V na modelagem 
deste tipo de coluna. 
Na terceira parte, Caims e Furzer (18) utilizaram dez exemplos de literatura de 
sistemas potencialmente trifásicos e compararam os resultados da simulação destas colunas 
utilizando parâmetros do modelo UNIF AC-VLE com os resultados dos trabalhos originais, 
encontrando diferenças significativas no número de estágios trifásicos. Os autores 
observaram que a solução bifásica sempre existe para a coluna trifásica e que, dependendo 
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do modelo tennodinâmico, a pseudo solução bifásica não é muito diferente da real solução 
trifásica. Contudo, em outros casos, pode ser marcadamente diferente e cuidados devem ser 
tomados ao se aceitar a solução bifásica. 
O exemplo mais discrepante apresentado pelos autores foi encontrado na simulação 
da coluna de destilação azeotrópica investigada por Baden (6) para o sistema etanol-
benzeno-água. Na solução de duas fases somente no estágio de topo ocorre a separação 
líquido-líquido. Com a utilização do algoritmo trifásico, os dezessete estágios do topo 
estavam na região de ELL V. Além disso a temperatura de topo encontrada na solução 
bifásica é impraticável, pois está abaixo da temperatura mínima de azeotropia do sistema. 
Os autores investigaram também a influência do modelo tennodinâmico para o 
exemplo de Block-Hegner (10) envolvendo o sistema propanol-butanol-água com 
parâmetros do modelo NRTL. Foram investigados os modelos UNIFAC-VLE, UNIFAC-
LLE, UNIFAC modificado, ASOG, ASOG modificado, UNIQUAC e NRTL. Com o 
modelo UNIQUAC-LLE obteve-se resultados não satisfatórios. Os demais modelos 
conduziram a resultados aproximados nos perfis de composição e desvios maiores nos 
perfis de temperatura. No que se refere a definição da região trifásica, os modelos NRTL, 
UNIQUAC, ASOG e ASOG modificado indicaram de nove a onze estágios trifásicos. 
UNIFAC-VLE e UNIFAC modificado indicaram seis e quatro estágios, respectivamente. 
O modelo UNIF AC-LLE resultou em uma coluna totalmente homogênea. Como 
conclusão, os autores observaram que, embora os modelos tennodinâmicos forneçam boas 
estimativas da composição do vapor e do ponto de bolha, a extensão da região trifásica é 
pobremente predita. Convém ressaltar que, no trabalho original, Block e Hegner (lO) 
encontraram cinco estágios trifásicos. 
Pela análise dos trabalhos publicados pode-se então concluir: 
l) a escolha de um modelo não é uma tarefa fácil devido à grande variedade 
de modelos existentes na literatura. A utilização de diferentes modelos, que não 
representem adequadamente os tipos de equilíbrio, podem prever uma mesma mistura em 
diferentes condições de equilíbrio para uma mesma especificação e/ou condição de 
operação. Além disso, existe o problema maior do grau de adequabilidade dos modelos de 
energia livre de Gibbs excedente, atualmente disponíveis, na representação de um 
detenninado conjunto de dados; 
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2) A representação da situação de equilíbrio trifásico é dependente da 
disponibilidade de bons dados experimentais bifásicos e trifásicos e de uma boa técnica de 
tratamento dos respectivos dados de equilíbrio. 
3.2.2- Regressão de Dados de Equilíbrio de Fases com base no Princípio da 
Máxima-Verossjmilhan~a 
Não se pretende fazer uma revisão bibliográfica extensiva sobre o Princípio da 
Máxima-Verossimilhança, embora, por cruzamento de referências, seja possível recuperar 
as informações sobre os artigos fundamentais e relevantes sobre o tema. A seguir são 
destacados cronologicamente, apenas, os trabalhos publicados que conduziram à técnica 
de regressão utilizada no presente trabalho para a correlação simultânea de dados de ELL, 
ELVeELLV. 
Fabries e Renon em 1975 (26) apresentaram um método de redução de dados 
experimentais de EL V de sistemas binários, que é útil para gerar os parâmetros dos 
modelos termodinâmicos de energia livre de Gibbs excedente e, simultaneamente, avaliar a 
qualidade dos dados experimentais e a adequabilidade do modelo na representação de 
dados. O método aplica o Princípio da Máxima-Verossimilhança a uma função objetivo 
que considera a diferença entre valores experimentais e calculados do coeficiente de 
atividade. Como resultado o método forneceu: 
1) valores de parâmetros de um determinado modelo de energia livre de 
Gibbs excedente, assim como a estimativa do erro sobre os valores dos parâmetros e a 
independência entre os parâmetros, cujos valores são encontrados nas matrizes variança-
covariança e coeficiente de correlação. A matriz variança-covariança apresenta, na diagonal 
principal, os erros nos parâmetros e, nas demais diagonais, a correlação entre os erros de 
dois parâmetros. A diagonal principal da matriz coeficiente de correlação é unitária e as 
demais diagonais fornecem a correlação entre dois parâmetros, sendo que valores próximos 
a unidade indicam redundância nos respectivos parâmetros; 
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2) desvios individuais entre valores experimentais e calculados de todas as 
variáveis. Os autores observaram que um bom ajuste é obtido quando os desvios nas 
variáveis são distribuídos aleatoriamente em tomo do valor zero, caso contrário, ou o 
modelo não é adequado, ou há erros sistemáticos nos valores das variáveis. Quando os 
desvios são aleatórios, porém seus valores são superiores aos valores das incertezas 
experimentais inicialmente assumidas, ou os valores assumidos foram incorretos, ou o 
modelo não ajusta perfeitamente os dados experimentais, o que é comum. Além disso, pela 
análise dos desvios é possível detectar por comparação pontos experimentais ruins; 
Os autores sugerem que é importante a disponibilidade de bons dados, a avaliação 
correta das incertezas experimentais e modelos adequados aos sistemas em estudo. Caso as 
condições citadas sejam satisfeitas, não há necessidade de disponibilidade de um grande 
número de dados experimentais. 
Em 1978, Anderson, Abrams e Grens (2) apresentaram um procedimento de 
estimativas de parâmetros, fundamentado no Princípio da Máxima-Verossimilhança, 
aplicável aos casos onde há duas equações de restrição relacionando as variáveis medidas. 
Analogamente ao trabalho de Fabries e Renon (26), o método produz informações úteis na 
análise de ambos o modelo e os dados através da análise da matriz variança-covariança e 
da análise dos residuais. Uma característica inovadora é a utilização do procedimento do 
passo limite, conforme descrito por Law e Bailey ( 40) , que, na maioria dos casos, assegura 
a convergência para estimativas iniciais bem diferentes do valor final. 
A metodologia apresentada pelos autores é uma das mais utilizadas nos trabalhos de 
tratamento de dados experimentais de equilíbrio de fases apresentados na literatura 
(2,20,59,71). Ainda, foi a base para o desenvolvimento da técnica de regressão para um 
número genérico de restrições proposta por Stragevitch e d'Ávila (74), que foi a utilizada 
neste trabalho. 
Sinteticamente, a metodologia de Anderson et alii (2) minimiza a função objetivo 
dada pela equação (3.1), sujeita às restrições na forma das equações (3.2) e (3.3). O método 
distingue as variáveis medidas experimentalmente em variáveis dependentes e 
independentes. As variáveis dependentes são obtidas a partir da resolução das equações de 
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restrição e a variáveis independentes, bem como os parâmetros, são obtidos por 
minimização da função objetivo. O vetor X contém valores correspondentes às variáveis 
independentes e os vetores Y e Z contêm os valores correspondentes às variáveis 
dependentes. O vetor O contém os valores dos parâmetros a serem ajustados. 
S =(X- Xm)T À. (X-Xm) + (Y-YmlY (Y-Ym) + (Z-Zm)T õ (Z-Zm) (3.1) 
Y =f (X,O) (3.2) 
Z =f (X,O) (3.3) 
Os autores aplicaram a técnica desenvolvida na análise de dados isobáricos de EL V 
para o sistema binário acetona-metano!, utilizando o modelo de fase vapor ideal e o modelo 
de van Laar (60) para expressar a energia livre de Gibbs excedente, obtendo-se os 
parâmetros ajustáveis A12 e A21 . Para efeito de análise de desempenho, os autores 
compararam o método proposto com o método de Barker (7) avaliando a diferença 
absoluta média entre as fugacidades das fases líquida e vapor ( considerada sobre todos os 
pontos e ambos os componentes). Com os parâmetros obtido pelo método de Barker (7) foi 
encontrado um desvio médio de 12.2mmHg, ao passo que, com os parâmetros obtidos com 
a técnica desenvolvida os autores encontraram o desvio médio de lO.OmmHg. A 
diminuição do desvio foi considerada, pelos autores, uma melhora significante na 
representação de dados. 
Niesen e Yesavage em 1990 (54) ressaltaram a utilidade do método da Máxima-
Verossimilhança na obtenção de parâmetros de modelos representativos de dados 
experimentais de equilíbrio de fases: ·O método utiliza todas as variáveis medidas e o erros 
experimentais a elas associados, além disso, fornece informações úteis da análise estatística 
do modelo e dos dados. Contudo, observaram que o método, na maneira descrita por 
Anderson et alii (2), possui uma grande limitação uma vez que requer que as variáveis 
dependentes, contidas nos vetores Y e Z, sejam escritas explicitamente em função das 
variáveis independentes, contidas no vetor X, e dos parâmetros. Consequentemente, sua 
aplicação só é possível com simplificações drásticas. Na aplicação ao tratamento de dados 
de equilíbrio de fases a simplificação introduzida é relativa a idealidade das fases em 
equilíbrio. 
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Assim, objetivando ampliar a aplicação da técnica de regressão de Anderson et alii 
(2) a problemas que envolvam até duas restrições com relações implícitas entre as 
variáveis, os autores apresentaram um algoritmo aplicável aos casos em que as equações de 





Para eliminar Y e Z das equações acima, as duas equações foram linearizadas por 
expansão em série de Taylor de primeira ordem e, posteriormente, solucionadas por 
método de substituição sucessiva. Ao final do tratamento matemático os autores obtiveram 
uma sequência de cálculo e um conjunto de equações análogos ao descrito por Anderson et 
alii (2), que foram computacionalmente solucionados da mesma forma. 
Para ilustrar a utilização do método da Máxima-Verossimilhança modificado, os 
autores correlacionaram dados experimentais de EL V de sistemas binários utilizando a 
equação de Soave-Redlich- Kwong (60). 
Stragevitch e d'Ávila, em 1993 (74), observaram que tanto os algoritmos de 
Anderson et alii (2) como o de Niesen e Yesavage (54) são úteis ao tratamento de dados 
experimentais nos casos em que o modelo é constituído por apenas duas equações de 
restríção, o que, no caso de equilíbrio de fases, limita a aplicação a sistemas binários. Com 
o objetivo de correlacionar diferentes conjuntos de dados de equilíbrio líquido-líquido com 
diferentes números de componentes, os autores estenderam o algoritmo de Anderson et alii 
(2) para um número genérico de restríções implícitas, efetuando, tal como Niesen e 
Yesavage (54), a linearização das equações de restríção por expansão em série de Taylor de 
primeira ordem para obter valores explícitos das variáveis dependentes. No trabalho de 
Niesen e Y esavage (54) cada variável dependente foi explicitada separadamente em função 
da outra, das variáveis independentes e dos parâmetros, o que toma difícil a aplicação a um 
número maior de equações de restrição. Stragevitch e d' Ávila (74) construíram uma matríz 
de equações de restrição linearizadas, que foram solucionadas simultaneamente em função 
dos valores mais recentes das variáveis independentes e dos parâmetros, produzindo os 
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valores das variáveis dependentes. As demais etapas do algoritmo envolvendo a 
minimização da função objetivo em relação aos parâmetros e às variáveis independentes, 
assim como a utilização do método de Law e Bailey ( 40) para assegurar a convergência, 
foram efetuadas da mesma maneira à utilizada por Anderson et alii (2) e Niesen e 
Yesavage (54). 
Com a técnica de Stragevitch e d'Ávila (74) se tomou possível correlacionar dados 
por modelos com um número genérico de restrições implícitas. Além disso, os autores 
construíram seu algoritmo de forma a correlacionar simultaneamente vários conjuntos de 
dados, constituídos por diferentes números de componentes, equações de restrição e dados 
experimentais. 
Como uma primeira ilustração da técnica generalizada, os autores estimaram 
parâmetros do modelo UN!QUAC que representaram simultaneamente dados de ELL dos 
sistemas ciclohexano/acetonitrila, ciclohexano/tolueno/acetonitrila, ciclohexano/benzeno/ 
acetonitrila e ciclohexano/tolueno/benzeno/ acetonitrila, a 25°C. 
Em uma segunda aplicação (75), os autores obtiveram parâmetros do modelo 
UNIQUAC que representaram dados experimentais de EL V de onze conjuntos de dados, 
envolvendo dados binários, temários e quaternários constituídos por benzeno, clorofórmio, 
metano! e acetado de metila. Em uma primeira etapa, os autores correlacionaram 
separadamente os sistemas binários clorofórmio-benzeno, acetato de metilalbenzeno e 
metanol/benzeno obtendo-se os respectivos parâmetros de interação binários. Em uma 
segunda etapa, mantendo-se fixos os parâmetros binários de interação gerados na primeira 
etapa, os autores correlacionaram simultaneamente os oito sistemas restantes, sendo cinco 
binários, dois temários e um quaternário, constituídos por dados isobáricos e isotérmicos 
do tipo P-T-x-y e P-T-x. 
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3.3 - Aplic~ão do Método da Máxima-Verossimilhança à Correl~ão Simultânea 
de Dados Bifásicos e Trifásicos 
O algoritmo de Stragevitch e d' Ávila (74) se caracteriza por empregar o Princípio 
da Máxima-Verossimilhança para o ajuste de parâmetros utilizando modelos contendo um 
número genérico de relações implícitas entre as variáveis experimentais, o que toma 
possível sua aplicação ao equilíbrio multifásico-mu!ticomponente para um número de 
conjuntos de dados limitado apenas pela capacidade do computador de trabalho. 
Stragevitch e d'Ávila (74,75) aplicaram sua técnica de regressão para obtenção de 
parâmetros que representaram conjuntos de dados multicomponente de equilibrio líquido-
líquido (74) e de equilíbrio líquido-vapor (75), separadamente. O interesse desta Tese 
reside em correlacionar conjuntos de dados de EL V, ELL e ELL V, considerados 
simultaneamente ou não. Dessa forrna, estendemos a versão do programa de regressão de 
dados de equilíbrio líquido-vapor de Stragevitch e d' Á vila (75) de maneira a tomá-lo capaz 
de correlacionar simultaneamente conjuntos de dados de equilíbrio líquido-vapor, líquido-
líquido e líquido-líquido-vapor. 
O método baseado no Princípio da Máxima-Verossimilhança consiste em 
minimizar uma função objetivo que considera as diferenças entre valores experimentais e 
calculados de todas as variáveis medidas experimentalmente e, ainda, associa um peso a 
cada variável obtido da avaliação experimental dos erros estatísticos da mesmas. A função 
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Pelo método minimiza-se a função objetivo (equação 3 .6), sujeita às restrições 
dadas pela equações de equilíbrio termodinâmico, que , no caso do ELL V, correspondem 
as equações (2.38a) a (2.38c ). 
No método da Máxima-Verossimilhança as variáveis medidas são diferenciadas 
entre variáveis independentes e variáveis dependentes. A Tabela 3.1 apresenta a 
identificação das variáveis medidas, bem como das variáveis independentes e dependentes 
para cada tipo de equilíbrio estudado. 
Informações mais detalhadas sobre a técnica de regressão podem ser encontradas no 
trabalho de Stragevitch e d' Á vila (75). A seguir descreve-se características gerais do 
algoritmo de regressão, identificando-se os termos segundo a notação vetorial ou matricial 
utilizada: 
d = número de conjuntos de dados a serem correlacionados por um mesmo conjunto 
de parâmetros; 
N =número total de pontos experimentais: N = Nl + N2 + .... + Nd; 
M =número total de variáveis medidas: M = Ml + M2 + .... + Md; 
K =número de variáveis independentes: K = Kl + K2 + ... + Kd; 
M-K =número de variáveis dependentes: M-K = Ml-Kl, M2-K2, .... ,Md-Kd; 
As Mj -Kj variáveis dependentes do conjunto de dados j são obtidas através das 
equações de restrição, que são as equações termodinâmicas do tipo de equilíbrio do 
conjunto de dados j. As equações de restrição para os diversos tipos de equilíbrio estudados 
são apresentadas na Tabela 3.2. 
Na forma matricial, as equações de restrição são representadas por: 
F(X,Y,6) =O (3.7) 
onde: 
X é a matriz que contém os valores verdadeiros das variáveis independentes de 
dimensão NK x 1; 
Y é a matriz que contém os valores verdadeiros das variáveis dependentes de 
dimensão N(M-K) x 1; 
e é a matriz que contém os L parâmetros do modelo de energia livre de Gibbs 
excedente a serem determinados, de dimensão Lxl. 
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A função objetivo, inicialmente expressa pela equação 3.6, toma a forma matricial: 
(3.8) 
onde o superescrito m indica variável medida experimentalmente, À. é a matriz diagonal de 
dimensões NK x NK, cujos valores são os inversos das varianças para as variáveis 
independentes, e õ é a matriz diagonal de dimensões N(M-K) x N(M-K), cujos valores são 
os inversos das varianças para as variáveis dependentes. 
Antes de aplicar as condiçõs de minimização à equação 3.8, obtém-se os valores 
das variáveis dependentes contidos no vetor Y, por meio das equações de restrição 
linearizadas por expansão em série de Taylor de primeira ordem, de acordo com a seguinte 
expressão: 
F "' F( r) + F x (r) (X - x<rl ) + F /l (Y - y<rl) + F e (r) (9 - e<rl ) (3.9) 
O sobrescrito (r) indica os valores das respectivas variáveis obtidos na iteração 
prévia e F x , F v e F e são matrizes esparsas que contêm os valores das derivadas das 
equações de restrição, F, em relação as variáveis independentes, dependentes e em relação 
aos parâmetros, respectivamente. 
O sistema de N(M-K) equações (equação 3.9) é resolvido, obtendo-se Y em termos 
de X, 9 e dos valores prévios de Fx<rl, Fy<r>_ F9<rl, y<rl, pois por definição F = O. Na 








e obtêm-se as quantidades relativas às correções que devem ser efetuadas nos valores dos 
parâmetros e das variáveis dependentes, Ll.6 e Ll.X. Em seguida, atualiza-se os valores das 
variáveis dependentes e avalia-se o novo valor da função objetivo. O procedimento 
iterativo é cessado quando a diferença entre valores da função objetivo S de duas iterações 
consecutivas satisfaz o critério de convergência estabelecido pelo usuário. Caso contrário, é 
aplicado o método do passo limite de Law e Bailey ( 40), reajustando-se o valores de Ll.X e 
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t.e em sinal e magnitude de forma a acarretar um decréscimo no valor da função objetivo 
S. Após a reatualização dos valores de X e e os cálculos são reiniciados. 
As Tabelas 3.1 e 3.2 apresentam as informações necessárias à aplicação da técnica 
de regressão de Stragevitch e d' Á vila (7 4) aos diversos tipos de ELL, EL V e ELL V de 
interesse deste trabalho: 
Tabela 3 .I: Classificação das Variáveis para o Equilíbrio Multifásico 
Tabela 3.2: Equações de Restrição para o Equilíbrio Multifásico 
x1y1 _ x11y11 = 0 l I I I 
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A Figura 3 .1 apresenta o Fluxograma simplificado do algoritmo de regressão de 
dados experimentais de equilíbrio multifásico. 
As principais características do algoritmo são: 
1) os dados iniciais necessários são as propriedades dos componentes puros 
e as equações e respectivos coeficientes necessários para a obtenção das propriedades 
utilizadas no cálculo de equilíbrio. É fornecido o número de conjuntos de dados e, para 
cada conjunto de dados, o tipo de equilíbrio, o número de pontos experimentais e os dados 
experimentais de equilíbrio, de acordo com a Tabela 3.1. O usuário deve fornecer, também, 
valores de estimativas inciais dos parâmetros a serem ajustados; 
2) opção de utilização do método Simplex de Nelder-Mead (50), que utiliza 
a função objetivo de concentração para gerar valores de parâmetros que serão utilizados 
como estimativa inicial para o método que se baseia no Princípio da Máxima-
Verossimilhança; 
3) a identificação do número de variáveis dependentes e independentes é 
inerente ao tipo de equilíbrio do conjunto de dados, conforme apresentado na Tabela 3.1; 
4) a etapa de cálculo das variáveis dependentes, em função dos valores das 
variáveis independentes e dos parâmetros, é diferenciada para cada tipo de equilíbrio. Para 
o ELV é realizado um cálculo de ponto de bolha (73). Nos casos de ELL e de ELLV, 
soluciona-se o sistema de equações de equilíbrio formado pelas equações (2.38c) e pelas 
equações (2.38a) e (2.38b), repectivamente. Para solucionar o sistema de equações não 
lineares utilizou-se o método de Powell (61). O sistema de equações é solucionado para 
cada ponto experimental, porém, antes de solucionar as equações de equilíbrio, é efetuada 
uma identificação do número e tipo de fases em equilíbrio de acordo com o metodologia de 
Nelson (51) adaptada por Andrade (4). Com este procedimento é certificado que, a medida 
que o algoritmo se aproxima da convergência, tem-se a situação correta de equilíbrio, 
principalmente nos casos de ELL e de ELL V, onde a convergência para a solução de uma 
única fase líquida é uma solução matematicamente correta do sistema de equações de 
equilíbrio; 
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5) na construção do sistema de equações de restrição linearizadas, de acordo 
com a equação (3.9), os Jacobianos de derivadas parciais das restrições em relação as 
variáveis (F x, F y, F 8) foram calculados numericamente pelo método de diferenças centrais; 
6) o procedimento matemático de resolução simultânea das equações de 
minimização, equações (3.l0a) e (3.10b), é realizado rearranjando-se as equações da 
maneira descrita por Anderson et alii (2); 
7) utilização do método de Law e Bailey ( 40) para previnir oscilações e 
acelerar a convergência; 
Dessa forma, de acordo com o Fluxograma da Figura 3 .I e com as características 
descritas acima, construiu-se o programa de regressão aplicável ao tratamento simultâneo 
de dados de ELL, EL V e ELL V. O programa foi escrito em linguagem FORTRAN, 
podendo ser executado em computadores com sistema DOS e UNIX. A interação com o 
usuário é realizada via arquivos de entrada de dados e saída de resultados. 
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Dados para cálculos de propriedades 
Número de conjuntos de dados (d) 
Para cada conjunto de dados (k) 
Tipo de equilíbrio, N. pontos experimentais (Nk), N. componentes (Ck) 
Dados de equilíbrio: ELV ~ P-T-Xi-Y/ ou P-T-Xi (j=1, ... ,Ck-1) 
ELL ~ T-X/, ~1 (j=1 , ... ,Ck-1) Estimativa Inicial 
ELLV ~ P-T-Xi 1-X/'-Yi ou P-T-Xi1- X/' 0=1 , ... ,Ck-1) dos Parâmetros 
l l 
OPCIONAL: Estimativa Inicial dos parâmetros pelo Método Simplex Modificado( 50) 
Máxima-Verossimilhança 
Identificação das variáveis dependentes e independentes de cada conjunto de 
dados. A estimativa inicial das variáv. a serem calculadas é o valor experimental 
l 
Cálculo das var. dependentes de cada conj. de dados em função dos valores 
correntes das var. independentes e dos parâmetros. Verificação do número e tipo 
de fases em equilíbrio pela metodologia de Nelson(51) adaptada por Andrade(4). 
Avaliação da função objetivo: S = (X-Xm)T Â (X-Xm) + (Y-Ym)Tõ (Y-Ym) 
Construção do sistema de equações de restrição linearizadas por expansão em 
série de Taylor em função dos valores prévios das variáveis dependentes, 
independentes e dos parâmetros. São considerados todos os conj. de dados 
simultaneamente: F "' F( r) + F/) (X - x<r) ) + F/) (Y - y<r)) + F 6 (r) (O - e<r) ) 
~ 
Obtenção dos valores verdadeiros das variáveis dependentes (Y) e substituição 
na equação da função objetivo S 
Minimização simultânea da função objetivo S em relação aos parâmetros e ás 
variáveis independentes ( astax e astae), mantendo-se fixos os valores das 
variáveis dependentes e obtendo-se os valores das correções em LlX e &e. 
Atualização dos valores das variáveis dependentes e dos parâmetros . 
. 
Cálculo do novo valor da função objetivo. Teste de convergência: 
abs(S1'+1)- s<r)) < 1.E-06 ??? 
! Não ! Sim 
Aplicação da técnica do passo limite Impressão dos resultados: 
de Law e Bailey. Reatualização dos Função objetivo, parâmetros, var. 
parâmetros e das variáveis dependentes e independentes 
Figura 3.1: Fluxograma Simplificado do algoritmo de Regressão de dados de Equilíbrio 
Multifásico 
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3.4- Resultados e Discussão 
3.4.1 - Valjdal'ão do Algoritmo 
Os testes iniciais com o programa, que serviram para verificar as interações entre as 
diferentes subrotinas, o correto equacionamento dos diferentes tipos de equilíbrio, as 
subrotinas de cálculo de ponto de bolha, de cálculo de derivadas numéricas e etc, foram 
efetuados utilizando o exemplo clássico de Henley e Rosen (34) para o sistema etanol-
benzeno-água. A fase vapor foi assumida ideal e a não idealidade da fase líquida foi 
calculada a partir do modelo de coeficiente de atividade de Margules (34) contendo doze 
parâmetros, que foram fornecidos pelos autores. A equação e os respectivos coeficientes 
utilizados no cálculo da pressão de vapor foram aqueles utilizados por Henley e Rosen 
(34). Assim, para diferentes valores de temperatura foram gerados dados de ELL, ELV e 
ELL V à pressão de 760mmHg. Posteriormente, procedeu-se ao ajuste de seis dos doze 
parâmetros do modelo de Margules (34), obtendo-se um novo conjunto de parâmetros. A 
seguinte sequência de ajuste foi utilizada: 
I) a partir dos valores iniciais dos parâmetros fornecidos por Henley e 
Rosen (34) ajustou-se os dados de ELL, obtendo-se novos valores dos parâmetros; 
2) a partir dos valores dos parâmetros gerados em 1) ajustou-se 
simultaneamente os dados de ELL e de EL V, obtendo-se um novo conjunto de parâmetros; 
3) a partir dos valores dos parâmetros gerados em 2) ajustou-se somente os 
dados de ELL V; 
4) a partir dos valores dos parâmetros gerados· em 3) ajustou-se 
simultaneamente os conjuntos de dados de ELL V e de EL V; 
5) a partir dos valores dos parâmetros gerados em 4) ajustou-se 
simultaneamente os conjuntos de dados de ELL V, de EL V e de ELL. 
Nos testes iniciais houve a necessidade de termos uma metodologia de ajuste 
gradual dos parâmetros, pois, mesmo inicializando com os parâmetros fornecidos por 
Henley e Rosen (34 ), não foi possível realizar diretamente o ajuste simultâneo de todos os 
dados. 
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A Tabela 3.3 apresenta os parâmetros obtidos do ajuste de todos os conjuntos de 
dados, ELL, EL V e ELL V, de acordo com ítem 5. São apresentados, também, os valores 
dos desvios, õV, para os diferentes tipos de dados, calculados a partir da expressão: 
N L (Varexp - Varcalc)2 




onde V ar se refere aos valores experimentais e calculados das variáveis independentes e 
dependentes e o somatório engloba todos os N pontos experimentais. As incertezas 
experimentais consideradas foram de O.!K para a temperatura, O.lmmHg para a pressão, e 
O.OOlmolar para as frações molares das fases líquidas e vapor. 
Tabela 3.3: Resultados do Ajuste Simultâneo de dados de ELL, ELV e de ELLV efetuados 
a partir do exemplo de Henley e Rosen (34 ) 
Na Tabela 3.3 observa-se que os valores dos desvios nas variáveis são, na maior 
parte, superiores ao desvio experimental. Contudo, os valores encontrados são de 
magnitude comparáveis aos encontrados no ajuste de dados experimentais de EL V e de 
ELL de literatura (22), quando se realiza o ajuste de dados em uma faixa ampla de pressão 
e/ou de temperatura e envolvendo grande quantidade de dados experimentais. Dessa forma, 
o presente programa de regressão de dados de equilíbrio multifásico foi considerado 
validado. 
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Após a validação, a potencialidade do algoritmo de correlação simultânea foi 
verificada com exemplos de literatura contendo dados experimentais bifásicos e trifásicos. 
F oram selecionados seis sistemas e, para cada sistema, efetuou-se a correlação simultânea 
de conjuntos de dados em diferentes situações de equilíbrio e em condições variadas de 
pressão e temperatura, conforrne apresentado na Tabela 3.4. 
Tabela 3.4: Características dos Seis Conjuntos de Dados escolhidos para verificar a 
Potencialidade do Algoritmo de Correlação Simultânea. 
Benzeno/ 08 Smith(58) 
Na correlação dos dados experimentais dos sistemas mostrados na Tabela 3.4, 
utilizou-se para o cálculo do equilíbrio o modelo de fase vapor ideal e o modelo 
UNIQUAC para representar a não idealidade da fase líquida. O modelo UNIQUAC contém 
dois parâmetros ajustáveis, Aij e Aji (equação (2.36c )), para cada par de componentes 
binários i-j, dos sistemas selecionados. As incertezas experimentais, inerentes ao Princípio 
da Máxima-Verossimilhança, foram consideradas na forrna de desvios padrão de O.lmmHg 
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para a pressão, 0.05K para a temperatura, O.OOlmolar para as frações molares das fases 
líquidas e 0.003molar para as frações molares da fase vapor. Os parâmetros r e q do 
modelo UNIQUAC e as constantes de Antoine para o cálculo da pressão de vapor foram 
extraídos da referência do DECHEMA(22). 
Conforme constatado na etapa de validação do presente algoritmo , foi impossível 
ajustar diferentes conjuntos de dados de uma só vez, a partir de valores iniciais aleatórios 
de parâmetros, mesmo sendo o algoritmo capaz de gerar estimativas iniciais usando o 
método de Nelder-Mead (50). Dessa forma, para se obter um bom ajuste, mostrou-se ser 
necessário estabelecer um procedimento de refinamento gradual dos parâmetros, ajustando-
se inicialmente os dados de EL V e incluindo-se, em várias etapas, os demais conjuntos de 
dados. Os valores iniciais em uma dada etapa são os parâmetros ótimos da etapa anterior. 
Desta maneira, ao fim do processo, todos os conjuntos de dados são considerados 
simultaneamente, obtendo-se um único conjunto de parâmetros ótimos. Da experiência 
conseguida com estes sistemas e outros, propõe-se a seguinte sequência de ajustes para se 
chegar ao conjunto de parâmetros ótimos: 
( 1) gerar parâmetros iniciais a partir do ajuste de um conjunto de dados de EL V, e, 
sucessivamente incluir os demais conjuntos de ELV, um a um, reajustando-se os 
parâmetros. Não há uma recomendação rígida para se iniciar com dados de menor número 
de componentes e posteriormente incluir os demais; 
(2) incluir o conjunto de dados de ELL; 
(3) incluir sequencialmente os conjuntos de dados de EL V e de ELL extraídos do 
conjunto de dados de ELL V. Neste caso, considera-se apenas a existência de duas fases; 
(4) adicionar, finalmente, os dados completos de ELLV, obtendo-se parâmetros 
válidos para todos os conjuntos; 
(5) caso não haja convergência no ítem (4), sugere-se regredir somente os dados de 
ELLV, tendo como valores iniciais de parâmetros aqueles gerados no ítem (3). Em seguida, 
refazer os ajustes incluindo sucessivamente os dados de ELL e de EL V. 
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Usando o procedimento acima descrito foi possível, na quase totalidade dos casos 
estudados, conseguir a convergência com o algoritmo e obter um só conjunto de 
parâmetros capaz de representar os equilíbrios L V, LL e LL V pelo modelo UNIQUAC. 
Algumas vezes, no entanto, a metodologia tem de ser ligeiramente modificada, o que 
impede a automatização completa do procedimento de ajuste. Por exemplo, quando são 
considerados conjuntos de dados binários e temários em ELL e EL V, recomenda-se 
começar com o ajuste de dados de EL V, de convergência mais rápida, e em seguida, 
adicionar os dados de ELL. No entanto, em alguns casos só se consegue a convergência 
invertendo-se a ordem. Na realidade, os modelos termodinâmicos de equilíbrio, existentes 
na literatura, não são altamente precisos para representar vários conjuntos de dados em 
ampla faixa de temperatura, pressão e concentração. Dessa forma, tanto para a correlação 
de dados bifásicos (ELL ou EL V), como para a correlação de dados multifásicos (ELL + 
EL V e/ou ELL V), a técnica requer sequências de tentativa e erro, cujo objetivo é obter 
desvios entre os valores experimentais e calculados das variáveis que sejam adequados 
para a aplicação pretendida. 
Ao fim do processo, o algoritmo sempre indicou corretamente o número e o tipo de 
fases em equilíbrio determinados pelo método de Nelson (51), modificado por Andrade (5). 
Porém, nos cálculos intermediários do processo de convergência, o algoritmo indicava 
frequentemente a existência de soluções triviais quando duas fases líquidas deveriam estar 
presentes. No entanto, o algoritmo se mostrou eficiente para gerar novos parâmetros que 
possibilitaram convergências bem sucedidas, como se conclui dos resultados mostrados na 
Tabela 3.5. 
A Tabela 3.5 apresenta os parâmetros e os desvios nas variáveis. Observa-se nos 
seis casos que, os desvios possuem, em sua grande maioria, valores numéricos superiores 
às incertezas experimentais incialmente assumidas. Contudo, conforme já citado, os 
desvios não são elevados e são da ordem de magnitude normalmente encontrada em ajuste 
de dados de equilíbrio bifásico (22). Esta Tese contém um Anexo, que está disponível para 
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consulta no Laboratório de Propriedades Termodinâmicas do Departamento de Processos 
Químicos da Faculdade de Engenharia Química da UNICAMP. O Anexo apresenta os 
resultados finais completos de todas as regressões efetuadas no presente trabalho, que 
inclui os erros nos parâmetros, as correlações entre os mesmos e os desvios de todos os 
pontos experimentais. 
Um fato importante verificado na técnica de ajuste gradual é que o valor dos 
desvios entre as variáveis experimentais e calculadas apresentados no ajuste final é maior 
ou de igual magnitude ao encontrado nas etapas anteriores. Porém, os erros em relação aos 
parâmetros e a correlação entre os mesmos diminui à medida que se aumenta o número de 




Os sistemas considerados neste trabalho, relacionados na Tabela 3.5, foram 
tratados na literatura empregando-se algoritmos aparentemente de alcance mais limitado do 
que este do presente trabalho. Por exemplo, Noda et alii (55) reportam um conjunto de 
parâmetros para cada temperatura quando tratam os dados bifásicos e trifásicos do sistema 
propano-furfural e propileno-furfural, obtidos por um método estatístico, na faixa de 
temperatura de 293.15K a 323.15K. Nos ajustes os dados trifásicos são separados em dois 
conjuntos bifásicos de EL V. Com o presente algoritmo foi possível ajustar 
simultaneamente todos os dados, bifásicos e trifásicos, nas diferentes temperaturas, 
obtendo-se desvios em pressão sensivelmente menores do que aqueles da referência 
original. 
No caso da correlação dos dados do sistema binário 2-pentanol-água, Zou e 
Prausnitz (86), considerando os modelos mais utilizados, entre eles o modelo UNIQUAC, 
relatam que, usando seu algoritmo, nenhum destes modelos é capaz de representar 
simultaneamente o ELL e o EL V utilizando somente dois ou três parâmetros ajustáveis. 
Contrariamente, o algoritmo deste trabalho mostrou-se eficiente para obter parâmetros do 
modelo UNIQUAC, que ajustaram os mesmos dados de EL V, ELL e ELL V publicados 
pelos referidos autores. 
Zandijcke e V erhoeye (84) correlacionaram os dados binários de EL V relativos aos 
sistema metanol-acetato de etila-água e etanol-acetato de etila-água e com os parâmetros 
obtidos conseguiram representar os dados ternários de EL V e de ELL. Neste trabalho 
conseguiu-se, para cada mistura, um. único conjunto de parâmetros da equação UNIQUAC 
que representaram simultaneamente os dados de EL V e de ELL V. 
Para o sistema acetonitrila!benzeno!heptano, os parâmetros existentes na literatura 
não pertencem aos autores originais e se referem a ajustes de dados de EL V para os pares 
miscíveis em conjunto com alguns dados temários de ELL (2,20,71). Com o presente 
algoritmo, foi possível regredir simultaneamente todos os conjuntos de dados com bons 
desvios nas variáveis. 
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Ao correlacionar dados binários de EL V e dados ternários trifásicos do sistema 
acetonitrila-benzeno-heptano pela equação UNIQUAC, Salazar-Sotelo et alii (71) 
separaram os dados ternários trifásicos em conjuntos de dados de ELL e de EL V. Os 
conjuntos foram ajustados simultaneamente usando um algoritmo fundamentado no 
Princípio da Máxima-Verossimilhança. Resultados equivalentes foram conseguidos com o 
algoritmo deste trabalho, sem ser necessário fazer qualquer partição de dados. 
Do que foi descrito acima, podemos concluir que o algoritmo com base no 
Princípio da Máxima-Verossimilhança para múltiplas restrições implícitas, proposto por 
Stragevitch e d' Á vila (7 4 ), mostrou-se eficiente para ser aplicado ao ajuste simultâneo de 
vários conjuntos de dados binários e/ou ternários de equilíbrio de fases LV, LL e LLV, em 
diferentes condições de temperatura e de pressão, seguindo-se um procedimento sequencial 
de refinamento gradual dos parárnetros. O algoritmo é urna femamenta adequada para 
fornecer parárnetros de modelos termodinárnicos bifásicos e trifásicos para emprego em 
estudos de simulação de processos químicos. 
3 .4.2 - Aplicação à Dados de Interesse em Colunas de Destilação 
3.4.2.1 -Destilação Azeotrópica do sistema SBA-DSBE-Água 
Em !986, Kovach (38) simulou a coluna de destilação azeotrópica envolvendo o 
sistema Sec-Butii-Áicool (SBA)/ Di-Sec-Butil-Éter (DSBE)/ Água utilizando parárnetros 
que foram gerados a partir da regressão de dados de EL V e, posteriormente, "relaxados" de 
forma a poderem representar o ELL. Os autores alegaram a impossibilidade de modelar 
dados de ELL e de EL V pelo modelo UNIQUAC com um único conjunto de parárnetros. 
Com o presente algoritmo realizou-se a correlação simultânea dos seguintes dados 
apresentados no trabalho do autor: dados binários de EL V, tomados da literatura (3 8) para 
os sistemas SBA-DSBE e SBA-água, e dados experimentais ternários de ELL e de EL V. 
Na regressão a fase vapor foi assumida ideal e a não idealidade da fase líquida foi calculada 
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utilizando o modelo UN!QUAC. Os parâmetros de área (r) e volume (q e q'), assim como 
os coeficientes e o modelo de pressão de vapor utilizados foram os citados pelo autor. O 
resultado da correlação simultânea foi satisfatório, uma vez que obteve-se erros razoáveis 
nos parâmetros, pouca correlação entre os parâmetros e desvios entre valores experimentais 
e calculados de magnitude igual aos normalmente encontrados no ajuste de dados de EL V 
somente. Cópia do arquivo de saída da regressão final é apresentada no Anexo desta Tese. 
A Tabela 3.6 apresenta os valores dos parâmetros "relaxados" utilizados por Kovach e os 
valores encontrados com o presente algoritmo. 
Tabela 3.6: Parâmetros de interação Au (cal/mo!) representativos do ELV e ELL 
Embora valores de parâmetros obtidos por diferentes técnicas de correlação possam 
ser marcadamente diferentes sem apresentarem diferenças significativas na predição dos 
dados, observamos na Tabela 3.6 que os valores dos parâmetros de Kovach para os 
binários miscíveis estão na faixa de confiança obtida com o resultado da regressão com o 
presente algoritmo e que os valores relativos ao par binário parcialmente miscível obtidos 
por Kovach e por este trabalho são marcadamente diferentes. 
3.4.2.2- Destilação Azeotrópica do Sistema Etanol-Benzeno-Água 
A coluna de destilação azeotrópica envolvendo o sistema etanol-benzeno-água é 
uma coluna de destilação bastante estudada na literatura (6,37,39,42,43,6!,69,70). Na 
simulação desta coluna, os primeiros trabalhos publicados ( 4 3) consideraram o EL V nos 
estágios internos e o ELL ocorrendo apenas no decantador (43,69). Mais recentemente, 
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surgiram algoritmos que preveêm o ELL V nos estágios internos da coluna (37,38,62,63), 
porém no tratamento termodinâmico do equilíbrio trifásico são utilizados modelos 
contendo parâmetros de interação binários gerados a partir de dados de EL V somente ou 
são utilizados os parâmetros obtidos por Anderson et alii (2,3,59), os quais foram obtidos 
da regressão simultânea de dados experimentais de EL V do binário benzeno-etano! a 45°C, 
de EL V do binário etanol-água a 40°C e de dados de ELL do sistema temário a 25°C . Há, 
ainda, o trabalho de Liu et ali i ( 42) que utilizou parâmetros diferenciados para o cálculo do 
ELL e do ELV. 
No capítulo 4 deste trabalho, é apresentada a simulação desta coluna utilizando 
parâmetros do modelo NRTL gerados a partir da regressão simultânea dos seguintes 
conjuntos de dados de equilíbrio: 
1) dois conjuntos de dados experimentais de EL V binário para o sistema etano l-
água a pressão de 760mmHg. Os dados foram extraídos da compilação DECHEMA (22), 
cujas respectivas referências são: Jones et alii (3*) (19 pontos experimentais) e Kojima et 
alii ( 4 *) (I 1 pontos experimentais); 
2) dois conjuntos de dados de EL V binário para o sistema etano l-benzeno a pressão 
de 760mmHg. Os dados foram extraídos da compilação DECHEMA (22), cujas respectivas 
referências são: EUis et alii (1 *) (13 pontos experimentais) e Wehe et alii (6*)(9 pontos 
experimentais); 
3) dados de ELL temários a temperatura de 60°C, extraídos da referência do DDB 
Software, número de referência 870 (23) ( 7 pontos experimentais); 
4) dados de ELL temário a temperatura de 64°C, extraídos da compilação 
DECHEMA (22), cuja referência é: Morachevskii A.G. & Belosouv V.P. (5*) (5 pontos 
experimentais); 
5) dados de EL V temário a temperatura de 64 °C, extraídos da compilação 
DECHEMA (22), cuja referência é Morachevskií A.G. & Belosouv V.P. (5*) (10 pontos 
experimentais); 
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6) dados de ELL V ternário a temperatura de 64 °C, constituídos pelos dados dos 
ítens 4 e 5 acima ( 5 pontos experimentaís ); 
7) dados de EL V do sistema ternário a pressão de 760mmHg, extraídos da 
compilação DECHEMA (22), cuja referência é Hands, C,H.G. e Norman, W.S. (2*) (39 
pontos experimentais) 
Para todos os conjuntos de dados foram considerados os seguintes desvios padrões: 
oP = 0.1 mmHg, oT = 0.05°C, 8xl = 0.0010molar, oxn = O.OO!Omolar e 8y = 0.0015molar. 
Na regressão dos dados os parámetros de aleatoriedade do modelo NRTL, aij• foram 
mantidos fixos no valor de O .3. 
O arquivo de saída com os resultados completos da regressão são apresentados no 
Anexo da Tese. Os parámetros da regressão simultânea são apresentados na Tabela 3.7. 
Tabela 3.7: Parámetros de interação Aij (Kelvin) representativos do ELLV, ELV e ELL 
92 
3.5 -Conclusões 
Como conclusão do presente Capítulo pode-se, a partir dos resultados apresentados, 
responder as questões l e 2 colocadas na Revisão Bibliográfica na página 56. 
A primeira questão é uma dúvida em relação à adequabilidade dos modelos 
termodinàmicos de energia livre de Gibbs excedente existentes na literatura para a 
representação simultânea de dados de ELL, EL V e de ELL V. Embora, este trabalho tenha 
sido restrito à utilização dos modelos UNIQUAC e NRTL, os resultados sintéticos, 
apresentados nas Tabelas 3.5 a 3.7, levam a concluir que tais modelos podem ser utilizados 
para a representação simultânea de dados de equilíbrio multifásico, sendo o nível de 
adequação dos modelos aos dados semelhantes aos encontrados no tratamento de dados de 
ELL ou de EL V somente, uma vez que os valores dos desvios entre variáveis 
experimentais e calculados são de igual magnitude. Porém, é conveniente ressaltar que o 
ajuste de dados ou de conjunto de dados de equilíbrio de fases, regredidos simultaneamente 
ou não, pressupõe dados experimentais de boa qualidade. 
Como resposta à segunda questão, o algoritmo deste trabalho, que se baseia na 
utilização do Princípio da Máxima-Verossimilhança com a técnica de regressão de 
Stragevitch e d'Ávila (74) aplicável ao tratamento de modelos com um número de 
restrições implícitas limitado apenas pela capacidade de trabalho do computador, mostrou 
ser uma excelente ferramenta para o tratamento simultâneo de dados experimentais de 
ELL, EL V e de ELL V de sistemas multicomponentes. 
Finalizando, ressalta-se que o objetivo do Capítulo foi atingido, isto é, 
desenvolveu-se um algoritmo eficiente de correlação simultânea de dados de ELL, EL V e 
deELLV. 
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Capítulo 4: SIMULAÇÃO DE COLUNAS DE DESTILAÇAO TRIFÁSICA 
4.1 -Introdução 
Na grande maioria dos casos não existem grandes dificuldades em se efetuar a 
simulação de colunas de destilação bifásicas, por modelos de estágios em equilíbrio. Os 
algoritmos solucionam simultaneamente as equações de balanço de massa, energia, 
equilíbrio e somatório das frações molares (equações MESH). No tocante a simulação de 
colunas trifásicas, isto é colunas contendo pratos com duas fases líquidas e uma fase vapor 
em equilíbrio, vários algoritmos de cálculo foram publicados na literatura 
(10,28,37,38,42,64,67), porém, apesar dos avanços nas técnicas computacionais e nos 
métodos numéricos, ainda restam questões a serem resolvidas para se chegar a um 
algoritmo robusto. O problema principal reside na identificação do número de fases em 
equilíbrio em cada prato e na determinação da correta distribuição dos componentes nas 
fases. Dessa forma, os algoritmos de colunas trifásicas, além de resolverem as equações 
MESH, por um método numérico apropriado, têm de incorporar procedimentos de cálculo 
de flash trifásico, análogos ao que foi mostrado no Capítulo 2, de modo a garantir a 
convergência em um tempo de computação adequado. 
A utilização de um algoritmo de resolução simultânea para o caso trifásico é crítica, 
pois pressupõe o conhecimento prévio do número de fases em equilíbrio, de modo que se 
possa definir as equações representativas dos modelos trifásicos e bifásicos nos respectivos 
pratos. Ainda, pressupõe a existência de perfis iniciais contendo valores das variáveis a 
serem calculadas não muito discordantes dos valores da solução final. A experiência tem 
mostrado que a utilização de perfis iniciais bifásicos (EL V) dificilmente levam à 
convergência para a solução trifásica (ELL V), pois matematicamente a solução bifásica é 
uma solução correta do sistema de equações de equilíbrio. 
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Neste trabalho, é proposto um algoritmo de cálculo de coluna de destilação 
trifásica, cujo procedimento é dividido em duas etapas: 
l) o cálculo da coluna de destilação devidamente especificada é efetuado 
pelo Método dos Flashes Sucessivos (MFS), isto é, método de cálculo prato a prato, 
empregando-se o algoritmo de cálculo de flash trifásico desenvolvido no Capítulo 2. Nesta 
etapa admite-se um critério relaxado de convergência das equações MESH, porém ao final 
dos cálculos a definição da região trifásica e os perfis de temperatura, vazões e 
composições, estão bem próximos da solução correta; 
2) os valores gerados na etapa anterior são utilizados como estimativas 
iniciais para o Método de Resolução Simultânea (MRS). Este método efetua o cálculo 
simultâneo de todas as equações do modelo da coluna, de forma a obter valores residuais 
de todas as equações MESH menores ou iguais a uma tolerância pré estabelecida. Nesta 
etapa, o algoritmo de flash trifásico é novamente acionado para reavaliar a definição da 
região trifásica e realizar, quando necessário, as devidas correções. 
Outras duas características relevantes do algoritmo são: 
1) o algoritmo é auto-iniciante, isto é, a partir das especificações básicas 
necessárias ao cálculo da coluna o algoritmo gera valores iniciais dos perfis de pressão, 
temperatura, vazões e composições nas fases; 
2) não há a necessidade de se especificar previamente a região trifásica. A 
mesma é definida no decorrer dos cálculos utilizando a metodologia de determinação do 
número de fases proposta por Nelson (51) e modificada por Andrade (5). 
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4.2 - Revisão Bibliog:ráfica 
Os trabalhos pioneiros referentes ao cálculo de coluna de destilação 
multicomponente surgiram na década de trinta com os métodos de Lewis-Matheson (41) e 
Thiele-Geddes (76), onde os cálculos eram efetuados analiticamente estágio a estágio, 
iniciando do topo ou da base da coluna e caminhando para o lado oposto, ou, de outra 
forma, começando da base e do topo e caminhando em direção ao prato de alimentação. A 
técnica iterativa requer valores apenas razoáveis de estimativas iniciais dos perfis de 
composição e temperatura para tomar o método estável em alcançar a solução. 
Posteriormente, surgiram os métodos de resolução simultânea, que consideram o 
sistema de equações que descrevem o modelo, como um sistema de equações não lineares 
solucionado pela aplicação da aproximação de Taylor truncada após o primeiro termo. O 
método mais comumente utilizado é o método de Newton-Raphson (61), onde a técnica de 
resolução é matricial sendo eficiente em grau de precisão e rapidez quando bons valores de 
estimativas iniciais dos perfis de composição e temperatura são disponíveis. Caso contrário 
a convergência dificilmente é encontrada. Entre as referências de literatura destacamos os 
algoritmos de Goldstein-Stanfeld (33), Naphtali-Sandholm (49) e Ishii-Otto (36). 
Em paralelo aos métodos de resolução simultânea, surgiram as técnicas de 
resolução por etapas, onde as equações que descrevem o modelo são agrupadas em 
subsistemas de equações e solucionados sequencialmente. Estes métodos também utilizam 
métodos numéricos, tais como o método de Newton-Raphson (61). Como referência 
destacamos os algoritmos de Wang-Henke (81), Tomich (77) e Bostonê Sullivan (!3). 
Uma boa revisão de literatura sobre os métodos de cálculo de coluna de destilação 
envolvendo uma fase líquida e fase vapor em equilíbrio foi apresentada por Ross ( 67). Por 
adaptação ou extensão destes métodos, surgiram os algoritmos de cálculo de colunas de 
destilação envolvendo duas fases líquidas e uma fase vapor. O surgimento destes 
algoritmos se deu em paralelo com o desenvolvimento dos modelos termodinâmicos de 
predição do equilíbrio trifásico , sendo sua maior eficiência relacionada aos avanços 
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tecnológicos no setor de informática. A presente revisão trata apenas de algoritmos de 
cálculo de colunas de destilação trifásica. 
De acordo com Ferraris e Morbidelli (28) os métodos de cálculo de colunas de 
destilação trifásica podem ser classificados em três grupos: 
1) Método de Resolu~ão por Etapas: também denominado de Método de 
Ponto de Bolha, divide o sistema de equações em três subsistemas. O primeiro soluciona as 
equações de restrição ao somatório das frações molares de todas as fases e as equações 
de EL1V, EL11V e EL1L11 • O segundo contém as equações de balanço global de massa e os 
balanços de massa das fases líquidas I e H. No terceiro subsistema, solucionam-se as 
equações de balanço de massa por componente por prato. Os autores alegam que o método 
aproxima da solução mesmo a partir de estimativas iniciais pobres; 
2) Método de Resolução Simultânea: resolve todo o sistema de equações 
que descrevem o modelo pelo método de Newton-Raphson (61). Os autores alegam que 
este procedimento é bastante eficiente quando as estimativas inicias são próximas das 
respostas finais. O método requer obrigatoriamente que se conheça a priori o número de 
fases em equilíbrio; 
3) Método dos Flashes Sucessivos: todas as correntes que chegam ao 
estágio são misturadas com propriedades e composições devidamente ponderadas, 
constituindo a alimentação do cálculo de flash trifásico. Iniciando-se do topo ou da base 
estabelece-se uma sequência de entradas e saídas, simulando-se cada estágio da coluna. Os 
autores alegam que o método é extremamente estável no alcance da solução, porém requer 
muitas iterações. 
Um dos primeiros algoritmos de cálculo de coluna de destilação trifásica 
apresentado na literatura é atribuído a Block e Hegner no ano de 1976 (! 0). Utilizando o 
método de resolução por etapas os autores desenvolveram um algoritmo de cálculo 
aplicado a qualquer número de alimentações e retiradas laterais, com as seguintes 
características: 
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1) a partir de valores de estimativa iniciais das composições globais das fases 
líquidas em todos os estágios, efetua-se cálculos de ELL , obtendo-se as composições de 
cada fase líquida e o fator ou porcentagem de separação das mesmas a cada estágio. Os 
autores não citaram o método de estimativa inicial das composições globais das fases 
líquidas e do perfil de temperatura, normalmente necessário para executar os cálculos de 
ELL; 
2) os perfis de temperatura e de composição da fase vapor são obtidos a partir de 
cálculos de ponto de bolha para o EL1V em todos os estágios; 
3) em seguida, as vazões das fases líquidas e a vazão da fase vapor a cada estágio 
são determinadas pela resolução das equações de balanço das taxas de líquido nas fases I e 
H e equações de balanço de energia, sendo todas as equações associadas à equação de 
balanço global de massa; 
4) em uma última etapa, verifica-se os resíduos das equações de balanço de massa 
por componente por estágio. Se o resíduo é aceitável tem-se a solução final, caso contrário 
utiliza-se o método de Newton-Raphson (61) sobre o sistema de equações de balanço de 
massa por componente por estágio, para estimar novos valores de composição global das 
fases líquidas retomando ao passo 1. 
Na aplicação de seu algoritmo Block e Hegner (1 O) apresentaram três exemplos, 
que são bastante utilizados na literatura para comparações (28,67,72,80). Os exemplos 
consideram o modelo de não idealidade da fase líquida independente da temperatura, 
eliminando, assim, a necessidade da estimativa de um perfil inicial de temperatura, 
conforme descrito no ítem 1 acima. O exemplo envolvendo a coluna de· destilação trifásica 
para o sistema propanol-butanol-água foi utilizado para validação do algoritmo do presente 
trabalho. 
O algoritmo de Ross, desenvolvido em 1979 (67), também simula uma coluna de 
destilação trifásica através da técnica de resolução por etapas. O autor apresentou uma 
metodologia para gerar valores de estimativas iniciais: 
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1) o perfil de temperatura é obtido por interpolação linear dos valores 
estimados das temperaturas do condensador e do refervedor. Apesar desta técnica ter se 
mostrado eficiente, o autor sugeriu a realização de cálculos de ponto de bolha ou de 
orvalho para sistemas constituído por componentes com ponto de ebulição bastante 
diferentes evitando, assim, a obtenção de valores não realísticos de propriedades; 
2) solucionam-se as equações de balanço de massa e de equilíbrio 
assumindo perfil de vazões molares constante, uma única fase líquida sob cada estágio e 
valores de constante de equilíbrio calculados na composição média da alimentação, pressão 
média e temperatura média entre os valores de topo e base. Os resultados são os valores de 
estimativas iniciais para as vazões e composições globais das fases líquidas e para a vazão 
e composição da fase vapor, em todos os estágios. 
O algoritmo de Ross (67) possui dois circuitos de iteração. O circuito externo 
utiliza cálculos precisos de propriedades e constantes de equilíbrio e testa a convergência 
sobre os valores de temperatura e valores resultantes do cálculo do ELL. O circuito interno 
considera fixa a temperatura estimada, utiliza modelos simplificados similares ao de 
Boston e Sullivan (13) no cálculo das propriedades e constantes de equilíbrio, efetua 
sequencialmente os cálculos de ELL pelo método de Gautam e Seider (32) e de ponto de 
bolha e, em uma última etapa, testa a convergência pelas equações de ELL. Caso não 
encontre a convergência, a técnica numérica de Wegstein (67) é utilizada para gerar novos 
valores. Ainda, os autores utilizaram a definição de eficência de Murphree ( 49) associada 
às equações de equilíbrio e observaram que este fator poderia determinar o aparecimento 
ou não da segunda fase líquida. 
Ferraris e Morbidelli em 1981 (28), desenvolveram um algoritmo utilizando os três 
métodos de cálculo de colunas de destilação trifásica: resolução simultânea, resolução por 
etapas e método dos flashes sucessivos, com as seguintes características: 
1) os autores partiram da consideração de que a região trifásica é 
previamente definida e tem-se bons valores de estimativas dos perfis iniciais de 
temperatura e dos perfis iniciais das vazões e composições em todas as fases; 
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2) inicia-se os cálculos pelo método de resolução simultânea de Newton-
Raphson ( 61 ), avaliando a cada iteração os valores das funções residuais de todas as 
equações envolvidas no modelo da coluna, equações MESH; 
3) a cada iteração do método de cálculo de resolução simultânea, a soma dos 
resíduos das equações MESH é quantificada e comparada com o valor obtido na iteração 
anterior. Caso seja verificado um aumento do valor da soma dos resíduos na iteração 
corrente, aciona-se o método de resolução por etapas, que procede até que se verifique o 
retomo à convergência, indicado pela diminuição no referido valor. Na sequência, aciona-
se, novamente, o método de Newton-Raphson (61); 
4) no final dos cálculos o método dos flashes sucessivos é acionado com o 
objetivo de verificar a solução encontrada. Caso um número diferente de fases ao 
previamente estabelecido seja encontrado, reinicia-se os cálculos retomando ao ítem !. 
Schuil e Bool em 1985 (72), desenvolveram uma técnica para implementar 
rapidamente o cálculo do equilíbrio trifásico em algoritmos existentes de cálculos de 
equilíbrios bifásicos de um estágio (flash) ou multi estágio (colunas de destilação). Para isto 
os autores utilizaram o conceito de coeficiente de distribuição equivalente (K) em função 
dos coeficientes de distribuição K' e K" relativos ao EL1V e ELuV, sendo as fases L1 e Ln 
previamente estabelecidas pela execução de um cálculo de ELL a partir da composição 
global líquida. Com seu algoritmo os autores reproduziram os exemplos de Block e Hegner 
(lO) e de Ross e Seider (68) com resultados considerados satisfatórios. 
Pucci et alii em 1986 (64), apresentaram um algoritmo de cálculo de coluna de 
destilação trifásica pelo método prato a prato. Os cálculos foram efetuados no sentido 
refervedor-condensador e condensador-refervedor, sendo o teste de convergência aplicado 
após o cálculo do condensador. O teste de convergência verificou somente o fechamento 
do balanço global de massa. No início dos cálculos assumiu-se valores iniciais de vazão, da 
composição dos componentes e das condições energéticas da fase líquida global (L = L1 + 
L\ para cada estágio da coluna. Os autores não citaram o método de obtenção destes 
valores. Além disso, foi necessário especificar previamente a região trifásica, pois os 
cálculos trifásicos se restringem à mesma. Em seguida, a cada estágio foi realizado o 
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cálculo de flash isobárico-isoentálpico bifásico ou trifásico, de acordo com o tipo de fase 
pré-especificado, através da técnica de resolução das equações MESH pelo método de 
Newton-Raphson (61 ). Os autores alegaram que a solução trivial para o cálculo do ELL na 
região trifásica foi impedida pela utilização de valores de estimativas iniciais bem 
ajustados. As estimativas iniciais do ELL foram obtidas a partir da definição dos 
componentes principais nas fases L 1 e L n e da distribuição dos componentes nas fases, 
sendo esta, relacionada à razão entre valores de coeficiente de atividade a diluição infinita. 
O desempenho do algoritmo foi verificado pela comparação entre resultados experimentais 
e calculados para o sistema butanol-acetona-água. Os dados experimentais foram tirados 
pelos próprios autores com o auxílio de uma coluna de laboratório. 
Kovach em 1986 (38), propõs um algoritmo para o cálculo de colunas de destilação 
heterogênea que utiliza o modelo de solução das equações de balanço de massa, energia e 
equilíbrio proposto por Naphtali-Sandholm ( 49), porém modificado para incluir a segunda 
fase líquida. A estabilidade foi verificada a cada estágio por comparação do valor da 
composição líquida global em relação a equação da curva binodal obtida por ajuste 
polinomial. Os autores alegaram que este método é preciso para sistemas temários e pode 
ser "extrapolado" para sistemas com maior número de componentes. Quando detectada a 
instabilidade o método de homotopia-continuação foi utilizado para solucionar o 
subproblema do ELL. O método da homotopia-continuação foi também utilizado para 
equacionar o problema de pequenas variações de especificação. O modelo de estado 
estacionário apresentado pelo autor é bastante genérico incluindo, saídas laterais de todas 
as fases, trocas de correntes líquidas entre estágios não subsequentes, inclusão de corrente 
na fase vapor em corrente em fase líquida e vice-versa, possibilidades de especificações 
absolutas e por componente, inclusão da eficiência de Murphree ( 49) no EL V e 
possibilidade de reação química na fase líquida. Os autores não mencionaram os métodos 
de estimativas das variáveis a serem calculadas, isto é, os perfis iniciaís de temperatura, 
vazões e composições de todas as fases. Com seu algoritmo o autor reproduziu com 
sucesso resultados experimentais de uma coluna de destilação de cinco componentes. 
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Com o objetivo de efetuar o cálculo de coluna de destilação trifásica em menor 
tempo computacional, Walraven e van Rompay em 1987 (80), apresentaram um algoritmo 
simplificado que desconsidera o balanço de energia, assume idealidade na fase vapor, 
pressão uniforme pela coluna e eficiência de l 00% nos pratos. Os autores utilizaram o 
método de resolução por etapas, solucionando as equações de balanço material por 
componente por estágio para obter as composições das fases líquidas. Posteriormente, um 
cálculo de ponto de bolha fornece valores de temperatura e composições da fase vapor. As 
diferenças entre o resultado dos autores e o resultado do exemplo dois de Block e Hegner 
(lO) foram consideradas aceitáveis pelos autores. 
Kingsley e Lucia em 1988 (37) verificaram a relação entre soluções homogêneas 
(EL V) e heterogêneas (ELL V ) para uma mesma especificação de coluna de destilação. 
Multiplicidade de soluções homogêneas foram encontradas por vários autores 
(39,43,62,63) envolvendo separação de misturas potencialmente heterogêneas, tais como as 
existentes nos processos de separação azeotrópica. Os autores observaram que: 
1) existem múltiplas soluções homogêneas para uma mesma especificação 
de coluna, nos casos de destilação potencialmente trifásicas; 
2) apesar de limitada, a experiência dos autores indica que para todas as 
soluções homogêneas existe uma única solução heterogênea. Além disso, os autores 
citaram que não foi encontrado multiplicidade de solução heterogênea; 
3) não está clara a ligação entre as soluções homogêneas e heterogêneas, 
uma vez que existem soluções trifásicas fora da região de especificação bifásica. 
As características do algoritmo de cálculo de coluna hetero.gênea utilizado por 
Kingsley e Lucia (3 7) são: 
I) inicialização e solução do algoritmo de cálculo de destilação homogênea; 
2) cálculo do ELL sobre cada estágio homogêneo. Caso não haja estágio 
com ELL a coluna de destilação é homogênea e o problema está terminado; 
3) cálculo do flash trifásico, sendo especificadas a pressão e a vazão e 
composição da fase vapor, para os estágios onde há dúvidas sobre a existência do ELL; 
4) solução da coluna de destilação heterogênea. 
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No algoritmo proposto os autores apontaram a não necessidade de especificação 
prévia da região trifásica, utilizaram o método "Quasi-Newton" (61) na solução de todos os 
subproblemas e relataram dificuldades na inicialização do cálculo homogêneo. No teste do 
algoritmo foram utilizados os exemplos de Block e Hegner (I O) envolvendo o sistema 
propanol-butanol-água, o de Ross e Seider (68) para o sistema 2-propanol-ciclohexano-
água e o exemplo de Ferraris e Morbidelli (28 ) sobre o sistema acetonitrila, acrilonitrila e 
água. 
Caims e Furzer ( 16, 17, 18) em 1990 apresentaram um extenso trabalho a respeito do 
problema de colunas de destilação potencialmente trifásicas. Na primeira parte 
compararam dados experimentais da operação em refluxo total de uma coluna de destilação 
contendo doze componentes com resultados de simulação. Na segunda parte apresentaram 
uma extensa revisão bibliográfica a respeito dos métodos de cálculo de colunas de 
destilação trifásica, enfatizando as dificuldades na realização de testes de estabilidade e no 
cálculo da separação líquido-líquido. Na terceira parte, relataram sobre a utilização de 
diferentes modelos termodinâmicos e seus efeitos sobre os resultados e, também, 
simularam o processo de desidratação de etano! com iso-octano considerando a coluna 
azeotrópica, o decantador e a coluna de recuperação de álcool. O procedimento de 
simulação da coluna trifásica dos autores incorpora o cálculo do ELL em um algoritmo de 
resolução simultânea da coluna bifásica, o qual é similar ao proposto por Naphtali-
Sandholm (49), porém desconsidera as equações de energia. O cálculo das equações do 
ELL, a partir da composição global da fase líquida a cada estágio, é efetuado após a 
aplicação de um teste de estabilidade que se baseia no critério do plano-tangente. Os 
autores não mencionaram os métodos de obtenção dos valores da estimativa inicial das 
variáveis dependentes. 
LIU et alii em 1993 ( 42) desenvolveram um algoritmo de cálculo de coluna de 
destilação trifásica pelo método prato a prato com as seguintes características: 
l) obtenção de estimativas iniciais de temperatura Ti> taxa global de líquido 
L;T, taxa de Vapor V; e composições das fases líquida global x;/ e fase vapor Yii (estágio i 
e componente j). O perfil de temperatura é obtido por interpolação linear das temperaturas 
de topo e base. Os perfis de vazões de líquido e vapor são calculados a partir da condição 
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de vazão molar constante. Para a composição da fase líquida global vários perfis 
estimativas iniciais são utilizados, porém dois são de aplicação geral: perfil gerado a partir 
da interpolação linear das composições estimadas de topo e base e a utilização da 
composição global da alimentação como composição líquida inicial sobre todos os 
estágios; 
2) realização de flash isoentálpico-isobárico trifásico no qual é necessário o 
conhecimento de uma função que represente a curva de solubilidade. Se o valor da 
composição líquida global estiver abaixo da curva binodal é realizado o cálculo do ELL 
seguido de um cálculo do ponto de bolha. O cálculo flash é realizado do estágio I até o 
estágio N-1. Para o refervedor utiliza-se um cálculo de flash homogêno; 
3) como critério de convergência do cálculo global da coluna avalia-se 
apenas o resíduo das equações de balanço global de massa. Caso não haja convergência 
utiliza-se o método e ( 42) para corrigir valores da composição global da fase líquida e um 
nova iteração é iniciada. 
O desempenho do algoritmo foi avaliado por comparações com um algoritmo de 
cálculo de resolução pelo método de Newton (61) para o sistema etanol-benzeno-água. 
Efetuaram-se variações na especificação da vazão de produto de fundo e nos perfis 
estimativas iniciais da composicão líquida globaL Os autores encontraram que enquanto 
seu algoritmo convergiu em quinze situações avaliadas o algoritmo de Newton (61) obteve 
convergência em apenas quatro situações e com resultados concordantes com o algoritmo 
prato a prato. 
Algumas características específicas dos algoritmos anteriormente citados são 
apresentadas nas Tabelas 4.la, 4.lb e 4.lc. O símbolo (*) destaca pontos que podem 
diminuir a eficiência e a robustez do algoritmo, que são: 
1) valores de estimativas iniciais: algoritmos que pressupõem o conhecimento 
prévio dos perfis iniciais das variáveis a serem calculadas limita a sua utilização à 
simulação de sistemas conhecidos. Um algoritmo de aplicação ampla deve gerar estes 
valores a partir apenas das especificações básicas da coluna; 
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2) região trifásica: na grande maioria das situações não se tem o conhecimento 
prévio do número de estágios trifásicos. Assim os algoritmos devem eficientemente definir 
a região trifásica como consequência dos cálculos; 
3) o método de cálculo do ELL V: devido a grande sensibilidade dos contornos da 
região trifásica a pequenas variações de temperatura e composições, deve-se evitar a 
utilização de modelos simplificados e/ou aproximados nos cálculos das propriedades de 
entalpia e de equilíbrio, tal como realizado pelo algoritmo de Ross ( 67). Ainda, algoritmos 
que necessitam do conhecimento da curva binodal, tais como os de Kovach (38) e Liu et 
alii ( 42), têm sua aplicação limitada a sistemas ternários. A possível extrapolação citada 
por Kovach (38) torna aproximado o cálculo do equilíbrio, sendo válida a observação já 
descrita. Outro ponto observado é a limitação do algoritmo de Cairns e Furzer (16,17,18) 
ao fazer a consideração de vazões molares constantes, portanto, não realizando o balanço 
energético na coluna; 
4) o critério de convergência: os algoritmos mais precisos devem verificar os 
resíduos de todas as equações MESH do modelo da coluna em todos os estágios. O 
fechamento do balanço global de massa por uma tolerância estabelecida não 
necessariamente garante que o somatório dos resíduos das equações do balanço de energia 
e de equilíbrio por componente por prato possuam valor numérico com a mesma ordem de 
grandeza. 
Dessa forma, observa-se que, apesar dos vários algoritmos citados reproduzirem 
com sucesso exemplos específicos, todos apresentam limitações que impedem. de 
considerá-los de ampla aplicação. 
Tabela 4.1 a: Características dos Algoritmos de Cálculo de Colunas Trifásicas de Literatura 
de estimativa inicial dos 
valores dos .perfis de 
temperatura, da vazão e 
composição global da 
fase líquida e da vazão e 
composiç. da fase 
+ CalCUlO 
de ponto de bolha. 
Utiliza modelos aproxi-
mados no circuito inter-
no para o cálculo das 
entalpias e constantes de 
temperatura e composi-
ções das fases líquidas 





Tabela 4.1 b: Características dos Algoritmos de Cálculo de Colunas Trifásicas de Literatura 
(38) simultânea cálculos compara a composição equações MESH 
global da fase líquida 
com o ajuste polinomial 
da curva binodal (*). Os 
autores citam que este 
método é exato p/ siste-
mas ternários e pode ser 
extrapolado p/ sistemas 
de maior número de com-
ponentes (*). Caso instá-
vel o método da homo-
topia é utilizado para o 












uma coluna bifásica. Os dos cálctdos 
autores não citam o mé-
todo de estimativa inicial 
do cálculo bifásico, po-
rém alegam dificuldades 
nesta inicif!lização(*). 
baseada na line.aridade 
dos perfis de temperatura 
e composição global da 
fase líquida, Os perfis ini-
ciais de vazão são gera-
dos a partir da consi-
deração de vazões mola-
res constante 
a. 
da composiÇão global da 
fase líquida, seguido da 
realização de um flash 
VP trifásico. 
entálpico-isobárico. 
O EL V é obtido por um 
cálculo de ponto de bo-
lha. O cálctdo do ELL é 
acionado se a composição 
líquida global estiver 
abaixo da curva binodal 
do sistema (*) 
espe-
cíficas de convergência 
de cada etapa não foi 
citada. Como critério de 
saida global compara-se 
o número de pratos tri-
fásicos entre duas itera-






4.3 - Algoritmo de Simulação de Coluna de Destilação Trifásica 
4.3.1 -Descrição do Algoritmo 
O algoritmo proposto é aplicável ao cálculo de uma coluna de destilação trifásica 
contendo N estágios de separação onde se admite a possibilidade de coexistência de duas 
fases líquidas em equilíbrio com uma fase vapor. Em todos os estágios podem ocorrer uma 
alimentação, retiradas laterais de todas as correntes de saída e, também, a adição ou 
retirada de calor. Na coluna de destilação distinguem-se os estágios de separação por serem 
do tipo refervedor (estágio de base ou estágio N), condensador (estágio de topo ou estágio 
I) e estágios internos (estágios 2 a N-1). Genericamente todos os estágios são igualmente 
esquematizados conforme apresentado na Figura 4.1 
Figura 4.1.: Correntes de Massa e Energia em um Estágio de separação LL V 
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Uma coluna de destilação é calculada pela resolução do sistema de equações 
constituído pelos balanços de massa, equilíbrio, somatório das frações molares e calor, ou 
seja o sistema de equações MESH. As equações são expressas por: 
I) Balanço de massa do componente G) no estágio (i) ,para i= 1 , ... ,N e j= I , ... ,C. 
(NC equações) 
M(i,j) = (V (i)+ SV(i) )y(i,j) + ( L1 (i)+ SJ! (i) )x1 (i,})+ ( J!1 (i)+ SJ!1 (i) )x11 (i,)) 
-V(i + J)y(i + !,})- L1 (i -!)x1 (i -J,j)- L11 (i -l)x11 (i -1,})- F(i)z(i,j) =O 
( 4.1) 
2) Balanço de energia no estágio (i), para i=l, ... ,N. (N equações) 
E (i)= (V(i) + SV(i))Hv(i) +( L1 (i)+ SL1 (i) )m1 (i)+ ( L11 (i)+ SL11 (i) )m11 (i)-
V(i + I)Hv(i +I)- L1 (i -J)Hl1 (i -I)- Lll (i -!)Hlll (i -1)- F(i)HF (i,})- Q(i) 
=0 
(4.2) 
3) Equações de Equilíbrio associada ao conceito de eficiência de estágio de 
Murphree, conforme sugerido por Naphtali-Sandholm ( 49), para i= l , ... ,N e 
j=l, ... ,C. (2NC equações) 
I(") y(i,j)- y(i + l,j) 1J I = --;--'---'-'-'-7-_:_c.---'-'--
KI (i,j)xi (i,))- y(i + l,j) 
!i(") y(i,j)- y(i + l,j) 
r; l = 
K/1 (í,j)xii (i,))- y(í + l,j) 
KI (i,j) = y(i,j) 
XI (i,j) 
Kll (i,))= y(i,j) 





Q1 (i,)) = 111 (i)K1 (i,j)V(i)x1 (i,j)- V(i)y(i,j) + (l 111 (i)V(i)y(i + !,}) = O 
(4.5a) 
g1 (i,})= T]Il (i)K11 (i,j)V(i)x/1 (i,))- V(i)y(i,j) + (!- T]/1 (i)V(i)y(i + l,j) = 0 
(4.5b) 
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4) Somatório das frações molares dos componentes nas fases a cada estágio, para 
i=l, ... N. (3N equações) 
c 
:L:XI (i,j) = 1 (4.6a) 
j=l 
c 
:L:XII (i,j) 1 (4.6b) 
j=l 
c 
'[.y(i,j) = 1 (4.6c) 
j=l 
Nas simulações efetuadas neste trabalho a eficiência foi sempre considerada igual a 
100%. 
As equações acima constituem um total de 4N + 3NC equações. As variáveis 
envolvidas são constituídas por N variáveis globais do tipo: V, L1, L11 , SL1, SL11, SV, F, Q, 
T, P e NC variáveis por componente do tipo z(ij), x\ij), xn(ij), y(ij) , totalizando I ON + 
4NC variáveis. Portanto 6N+NC variáveis devem ser especificadas para que o cálculo 
possa ser realizado. 
As especificações variam de acordo com o tipo de coluna estudada e, neste 
trabalho, foram classificadas em: 
1) Especificações Básicas: independente do tipo de coluna em estudo, essas 
especificações constituem as variáveis conhecidas. São elas as condições da alimentação 
(identificação do prato de alimentação, vazão(F), composição (zi) e condições energéticas 
(HF)), as taxas de retiradas laterais (SL 1, SLn, SV) e a pressão (P). Ainda, para os estágios 
internos da coluna, admite-se conhecer as adições e retiradas de calor (Q). Assim o total de 
variáveis especificadas é igual a 6N-2 + NC; 
2) Especificações Variáveis: são as duas especificações que devem ser dadas 
ao condensador ou ao refervedor, dependendo do tipo de coluna em estudo, de forma a 
integralizar o total de variáveis a serem especificadas. No algoritmo desenvolvido 
distinguem-se três tipos: 
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a) Coluna tipo I: coluna com condensador e refervedor 
especificando-se a vazão de produto de topo e a razão de refluxo; 
b) Coluna tipo 2: coluna com condensador e refervedor, sendo 
especificadas as cargas térmicas do condensador e do refervedor; 
c) Coluna tipo 3: coluna contendo apenas o refervedor, sendo 
especificada a vazão de produto de topo ou de base. 
Em todos os tipos de colunas estudado as variáveis de temperatura (T), vazões (L 1, 
Ln, e V) e composições das fases (x1(ij), xii(i,j) e y(ij)) foram consideradas variáveis a 
serem calculadas. Devido ao cálculo ser iterativo, foi necessário desenvolver uma 
metodologia para gerar valores de estimativas iniciais destas variáveis. 
Conforme descrito anteriormente, o cálculo da coluna de destilação trifásica é 
realizado em duas etapas. Na primeira etapa utiliza-se o algoritmo de cálculo de flash 
trifásico desenvolvido no presente trabalho (Capítulo 2), para a realização de cálculos 
sequenciais de flashes gerando os valores das variáveis calculadas a serem utilizados na 
segunda etapa. A segunda etapa soluciona simultaneamente o sistema de equações MESH, 
gerando valores que praticamente tomam nulo os resíduos das equações de balanço de 
massa, energia e equilíbrio em todos os estágios da coluna. 
Com as características descritas desenvolveu-se um programa computacional 
escrito em linguagem FORTRAN que pode ser executado em microcomputadores com 
sistema operacional DOS ou em estações de trabalho com sistema UNIX. A entrada de 
dados e a saída de resultados são realizados via arquivo. A seguir, características 
específicas das duas etapas de cálculo são detalhadas. 
112 
4.3.2- Método dos Flashes Sucessivos 
Por este método, realizam-se cálculos de flashes sucessivos, iniciando do 
condensador e caminhando em direção ao refervedor. Após o cálculo do refervedor é 
efetuado um teste de convergência que analisa o somatório dos resíduos do sistema de 
equações MESH em todos os estágios da coluna. Caso os resíduos estejam dentro da 
precisão requerida, prossegue-se o cálculo pelo método de resolução simultânea, caso 
contrário efetua-se o cálculo no sentido refervedor-condensador fechando-se o círculo de 
cálculo. 
O cálculo flash, a cada estágio, é efetuado utilizando-se o algoritmo descrito no 
Capítulo 2. Comparando as Figuras 2.1 e 4.1, observa-se que, no caso da coluna, a 
alimentação do flash é constituída pelas seguintes correntes: alimentação do estágio F(i), 
vapor do estágio inferior, V(i+l), líquido I do estágio superior, L1(i-l), e líquido II do 
estágio superior, L11(i-l). As composições de cada componente e as condições entálpicas da 
alimentação são obtidas ponderando as contribuições de F(i), V(i+l), L1(i-1), L11(i-1), com 
os respectivos valores de composição dos componentes e de entalpia. Os produtos 
resultantes do cálculo flash constituem as correntes de líquidos, e(i) e L11(i), e vapor, V(i), 
e as respectivas retiradas laterais, SL\i), SL11(i), SV(i). Ainda, a cada estágio pode-se 
adicionar ou retirar calor, Q(i). 
O Fluxograma simplificado do algoritmo de cálculo pelo método de flashes 
sucessivos é apresentado na Figura 4.2. As principais características são: 
1) Perfil de Pressão: o perfil de pressão é fixado,· sendo obtido por 
interpolação linear de valores fornecidos. Deve-se fornecer no mínimo os valores de 
pressão de topo e de base da coluna; 
2) Perfil de Temperatura: o perfil de temperatura é obtido por interpolação 
linear de valores fornecidos. Deve-se fornecer no mínimo os valores de temperatura de 
topo e de base da coluna. Em todos os tipos de coluna, a variável temperatura é uma 
variável dependente, portanto o perfil gerado constitui uma estimativa inicial; 
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3) Perfil estimativa inicial de composições globais: para se efetuar o cálculo 
pelo método dos flashes sucessivos é necessário conhecer a composição da alimentação por 
componente a cada estágio, zij. Para gerar este perfil, primeiramente calculam-se valores 
estimativas das composições de destilado e de produto de fundo através da realização de 
balanços de massa por componente e global aplicado à coluna inteira. Em seguida, 
obtemos zij para cada estágio por interpolação linear das composições estimadas de 
destilado e de produto de fundo para cada componente; 
4) Perfil estimativa inicial das vazões das fases: as vazões da fase vapor e 
das fases líquidas I e II são obtidas assumindo a condição de vazão molar constante ao 
longo da coluna e realizando balanços globais de massa a cada estágio, a partir das 
especificações variáveis da coluna e dos valores das vazões das alimentações e retiradas 
laterais. Caso não haja definição da fase líquida II nas correntes que entram e saem, 
assume-se, inicialmente, que a coluna é homogênea (L11 (i)= 0.0, para i=!, ... , N). 
5) Perfil estimativa inicial de composições das fases vapor, líquida l e 
líquida II ao longo da coluna: é obtido por meio de cálculos de flash tipo VI ( flash TP), 
para todos os estágios da coluna. Durante os cálculos, pode-se obter como solução estágios 
sem fase vapor presente ou sem fase líquida, causados por estimativas iniciais grosseiras de 
variáveis. Este comportamento é evitado por alterações graduais nos valores de 
temperatura até que se tenha como solução o EL V ou o ELL V; 
6) Cálculo das entalpias nas alimentações: quando não fornecidas o cálculo 
é efetuado a partir das condições de temperatura, pressão e composição; 
7) Refinamento do perfil estimativa inicial de temperatura, vazões e 
composições das fases líquidas nos estágios: devido a grande sensibilidade de alguns 
sistemas à variável temperatura, especialmente os sistemas que formam azeótropos, é 
realizado uma nova sequência de cálculos flash com especificação da pressão e vazão da 
fase vapor, flash tipo V (flash VP). Ressalta-se aqui, que este tipo de flash já considera as 
equações de energia; 
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8) Cálculo de estimativas iniciais das cargas térmicas do condensador e do 
refervedor: para colunas do tipo 1, calcula-se um valor inicial da carga térmica do 
condensador considerando-se os balanços de massa e de energia no mesmo. Para colunas 
do tipo 3, calcula-se um valor inicial da carga térmica do refervedor a partir das equações 
de balanço de massa e de energia global da coluna; 
9) O condensador é quantificado por meio de cálculo flash tipo I (flash QP). 
Para o tipo de coluna 1 a alimentação do flash é especificada pelos valores de vazão de 
produto de topo e da razão de refluxo. O cálculo flash fornece os valores de temperatura, 
fatores de separação das fases líquidas e vapor e as vazões dos produtos e composicões nas 
respectivas fases; 
1 O) Cálculo sequencial dos estágios internos da coluna (estágio 2 até o 
estágio N -I) através de cálculos flash tipo I, fornecendo os valores de temperatura, dos 
fatores de separação das fases líquidas e vapor e das vazões e composições nas respectivas 
fases; 
11) Cálculo do refervedor: primeiramente, por um um balanço global de 
massa na coluna obtém-se a vazão de produto de base. Em seguida obtém-se a quantidade 
de vapor gerada no refervedor pela diferença entre o valor do somatório das correntes que 
chegam ao estágio N e o valor da vazão de produto de base. Dessa forma, o cálculo do 
refervedor é realizado efetuando-se o cálculo de flash tipo V, fornecendo valores de 
temperatura, carga térmica, fator de separação da fase líquida e composicões nas 
respectivas fases. Posteriormente, para o tipo de coluna 1 é realizado um balanço global de 
energia obtendo-se o novo valor da carga térmica do condensador. Para o tipo de coluna 2, 
o valor da carga do refervedor tende a se ajustar no circuito de convergência; 
12) Realização de um teste de convergência através da análise dos resíduos 
das equações MESH. O critério de saída da primeira etapa estabelece que o somatório dos 
resíduos de todas as equações seja menor que o número de estágios N ou que o número de 
iterações seja menor que vinte. Atingida a convergência, parte-se para a segunda etapa de 
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cálculo, caso contrário prossegue-se com o ítem 13. Para os sistemas estudados o critério 
adotado foi eficiente em gerar valores de perfis das variáveis calculadas suficientemente 
bons para a segunda etapa de cálculo; 
13) Cálculo da parte interna da coluna através da realização de cálculos 
sucessivos de flash tipo I, na sequência do estágio N-1 ao estágio 2, obtendo-se novos 
valores de temperatura, fatores de separação das fases, vazões e composições de todas as 
fases. Retorno ao ítem 9. 
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Obtenção do Perfil de Pressão 
Estimativa Inicial do Perfil de Temperatura Metodologia 
de geração de 
~ estimativas 
Estimativa Inicial do Perfil de Composições iniciais das 
Globais nos estágios variáveis 
! 
Estimativa Inicial do Perfil de Vazões: L' , L" 
e V, a cada estágio 
Estimativa Inicial dos Perfis de Composições 
nas fases: 
x1 (i,j),x 11 (i,j) ey(í,j)(i = I, .. ,N;j = l, ... ,C) 
Cálculo das condições entálpicas da 
alimentação 
Refinamento do Perfil inicial de 
Temperatura, Vazões e Composições da 
fases líquidas 
l 
Cálculo de Estimativas Iniciais das Cargas 
do Refervedor e Condensador 
........ 
.I Cálculo do Condensador: Flash tipo I 
I 
Cálculo dos estágios internos da coluna: 
Flash tipo I no sentido topo-base . 
l 
Cálculo do Refervedor: Flash tipo V 
! Sim 
Teste de Convergência: Equações MESH tara segunda etapa [ 
Não 
Cálculo dos estágios internos da coluna: 
Flash tipo I no sentido base-topo 
Figura 4.2: Fluxograma Simplificado do Método dos Flashes Sucessivos 
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4.3.3 -Método de Resolução Simultânea 
Nesta etapa de cálculo o sistema de equações MESH associado às equações de 
restrição, relativas às especificações sobre o condensador e o refervedor e que diferenciam 
os diferentes tipos de coluna, é solucionado utilizando a rotina do método de Newton 
globalmente convergente para a resolução de sistemas de equações não lineares extraída do 
Numerical Recipes (61). 
As equações MESH foram definidas conforme proposto por Naphtali e Sandholm 
( 49), que utilizaram como variáveis do método de resolução simultânea as vazões 
individuais dos componentes nas fases, ao invés das vazões globais associadas às frações 
molares. Assim, o vetor de variáveis (X; ) e o vetor de funções residuais (F; ) para o estágio 
i são dados por: 








L'(i,l) Q' (i,!) 
x(i,2) F(i,2) 





E' (i,J) Q" (i,!) 
E' (i,2) Q" (i,2) 
E' (i,C) Q" (i,C) 
onde V(i,l) corresponde à vazão do componente 1 no estágio i presente na fase vapor, 
aplicando-se a mesma definição para os demais termos do vetor X; . O termo k, referente à 
quantidade de variáveis nos vetores X; e F; é dado por k = 2C+ 1 para os estágios bifásicos 
e k = 3C+ 1 para os estágios trifásicos. 
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Para utilizar a rotina de cálculo do método de Newton extraída da referência do 
Numerical Recipes (61) as únicas informações necessárias são o número de equações a 
serem resolvidas simultaneamente, o vetor contendo os valores das variáveis X a cada 
estágio e a construção de uma subrotina que avalia os valores das funções, F a cada 
iteração. O número de equações a serem resolvidas simultaneamente é dado pelo somatório 
dos termos: (número de estágios bifásicos)*(2C+l) + (número de estágios 
trifásicos)*(3C+!). O método de Newton avalia as derivadas das funções, F, em relação às 
variáveis dependentes contidas no vetor X, que foram, neste trabalho, calculadas 
numericamente da forma descrita na referência citada. Não houveram problemas na 
utilização da referida rotina, porém dois cuidados foram tomados: 
1) a escolha das unidades de trabalho da propriedade entalpia foi 
feita de forma que os termos individuais contidos nas equações de cálculo das quantidades 
E( i), M(i, l ), .... ,M(i, .... ,C), Q1(i, l ), .... ,Q1(i,C), Qn(i,l ), .... , Qn(i,C), resultassem em valores 
numéricos de dimensões iguais ou próximas. Este cuidado normaliza as correções a serem 
realizadas em cada variável calculada; 
2) os valores das vazões nas fases líquidas e vapor devem ser sempre 
positivos. Assim, se os cálculos resultam em um valor negativo, o mesmo é corrigido para 
l.Od-20. Ainda, os valores calculados de temperatura nos estágios foram mantidos em 
regiões fisicamente significante entre um valor máximo e mínimo, evitando problemas de 
extrapolação nos cálculos das propriedades termodinárnicas. 
O critério de convergência desta segunda etapa se baseia na análise dos resíduos de 
todas as equações contidas no vetor Fi. Neste trabalho foi adotado como critério a condição 
deste resíduo ser menor que 10·8. 
A primeira etapa de cálculo é fundamental na definição da região trifásica e na 
geração de bons valores iniciais para a segunda etapa. Contudo, conforme já citado, na 
maioria dos casos, os contornos da região trifásica são altamente sensíveis à pequenas 
variações nos valores de temperatura e de composição global das fases. Assim, após a 
resolução do sistema de equações MESH de acordo com o critério de convergência 
estabelecido, realiza-se uma verificação do número de fases presentes em todos os estágios 
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da coluna utilizando a metodologia de Nelson (51), adaptada por Andrade (5). Quando 
constatado uma diferença no número de fases em um determinado estágio em relação à 
definição prévia, novos valores das variáveis nas fases, presentes nestes estágios, são 
gerados. Em seguida efetua-se as correções nos vetores X; , F; e no número de equações, 
prosseguindo-se com novas iterações no método de resolução simultânea. Durante o 
desenvolvimento e testes com o algoritmo foi verificado que a diferença no número de 
estágios trifásicos se limitava ao erro de um ou dois estágios. O procedimento descrito se 
mostrou bastante eficaz e foi observado que quando a região trifásica é redefinida apenas 
duas ou três iterações a mais no método de Newton (61) são necessárias. 
Para diferenciar os vários tipos de coluna são necessárias novas definições de F(l,l) 
e F(N,l) para os estágios l (condensador) e N (refervedor), respectivamente: 
1) Colunas tipo 1: a carga do condensador é calculada pela equação E(l )=0, 
equação (4.2), e a nova função residual é definida por: F(l,l) = dabs(SV(l)-V(l))+ 
dabs(L1(l)+Ln(I)-RR*D)+ dabs(V(2)-D*(RR+l)), onde D=SL1(1) + SLn(l) + SV(I). RR é 
a razão de refluxo quantificada pela razão entre a taxa de líquido retornando aos estágios 
internos da coluna pela taxa de produto de topo; 
A carga do refervedor é calculada por um balanço global de energia na 
coluna e não há modificações na função residual F(N,l); 
2) Colunas tipo 2: as cargas do condensador e do refervedor são fornecidas 
pelo usuário e as funcões residuais F(l,l) e F(N,l) são descritas pela equação residual de 
energia, portanto conforme apresentado na equação ( 4. 7); 
3) Colunas tipo 3: há apenas o refervedor, cuja carga é calculada pela 
equação E(N) = 0.0, equação (4.2), e a nova função residual F(N,l) é dada pela soma da 
equação de balanço global de massa com a equação de balanço de massa no refervedor, 
fixando-se a taxa de produto de base. 
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4.4 - Resultados e Discussão 
4.4.1 - Valida~ão do Algoritmo proposto 
Na análise de desempenho e validação do algoritmo desenvolvido utilizou-se o 
exemplo número dois de Block e Hegner (10), que trata de um processo de separação 
bastante comum de uma mistura constituída por componentes parcialmente miscíveis com 
pontos de ebulição próximos. No exemplo a mistura constituída por propanol(l )-
butanol(2)-água(3) é separada obtendo-se uma fase rica em propanol no topo e uma fase 
rica em butano! na base. As especificações da coluna são: 
I) a coluna contém doze estágios incluídos o condensador (primeiro estágio) 
e o refervedor (décimo segundo estágio); 
2) a coluna foi simulada assumindo-se a pressão constante de uma 
atmosfera; 
3) a alimentação ocorre somente no quinto estágio à uma vazão de 
50moles/tempo. As condições consideradas foram a de líquido saturado na temperatura de 
90.2°C. As frações molares dos componentes propanol-butanol-água são iguais a 0.22, 0.13 
e 0.65, respectivamente; 
4) As especificações variáveis foram a vazão de produto de topo, igual a 
29.0moles/tempo, e a razão de refluxo, igual a 3.0. Portanto, de acordo com a classificação 
do presente trabalho a coluna de Block e Hegner (lO) é uma coluna do tipo I. 
No trabalho original os cinco estágios de base foram encontrados ser trifásicos. 
Relativo aos dados de propriedades os autores forneceram somente os parâmetros 
de interação do modelo NRTL e disseram ser a pressão de vapor calculada por Antoine 
(73). Neste trabalho as propriedades necessárias foram calculadas com as seguintes 
informações: 
l) a fase vapor foi considerada ideal e a não idealidade da fase líquida foi 
considerada usando o modelo NRTL para calcular o coeficiente de atividade com os 
parâmetros fornecidos por Block e Hegner (lO); 
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2) Os valores de pressão de vapor, necessários para a resolução das 
equações de equilíbrio, e as entalpias, necessárias para a realização do balanço energético, 
foram calculados conforme descrito no Capítulo 2, ítem 2.3, deste trabalho; 
As Tabelas 4.2 e 4.3 apresentam os resultados dos perfis de temperatura e vazões 
das fases líquida I, líquida II e vapor obtidos por este trabalho, por Block e Hegner (10), 
por Ferraris e Morbidelli (28) e por Ross (67). As cargas térmicas do refervedor e do 
condensador encontrada por cada autor aparecem na Tabela 4.4. O perfil de composições 
expresso em fração molar obtido pelos diferentes trabalhos é mostrado na Tabela 4.5. 
Este trabalho e os trabalhos de Block-Hegner (10) e Ross (67) especificaram a 
coluna conforme especificação da coluna tipo 1, já Ferraris e Morbidelli (28) 
especificaram a pureza do propanol no destilado, a razão de refluxo e o condensador no 
ponto de bolha. Com relação aos dados necessários aos cálculos das propriedades, os 
diferentes trabalhos concordaram apenas na utilização dos parárnetos do modelo NRTL 
fornecidos por Block e Hegner (l 0). 
Tabela 4.2: Perfil de Temperatura e Vazão Molar da Fase Vapor 
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Tabela 4.3: Perfil de Vazão Molar das Fases líquidas I e II 
Tabela 4.4: Cargas Térmicas do Refervedor e do Condensador 
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0.349552 0.030840 0.295123 0.057763 
0.350000 0.027900 0.299700 0.052800 
0.351920 0.031840 0.296040 0.059500 
0.269224 0.071278 0.201717 0.107482 
0.274000 0.066200 0.208600 0.101400 
0.270040 0.072910 0.201090 0.109270 
0.205639 0.105757 0.151890 0.145868 
0.212600 0.099500 0.159700 0.139900 





























0.140677 0.142601 0.106984 0.187443 0.027422 0.025094 
0.149000 0.135100 0.113000 0.176600 0.030600 0.025700 
0.133530 0.147260 0.111990 0.209420 0.026340 0.024990 
0.087754 0.176248 0.073864 0.243862 0.014782 0.022770 
0.095000 0.169300 0.080000 0.233700 0.016700 0.023100 
0.084340 0.181350 0.073430 0.261030 0.013930 0.022640 
0.048634 0.202257 0.044416 0.291195 0.007478 0.021393 
0.053700 0.196700 0.049300 0.283500 0.008500 0.021600 
Ross 0.046030 0.207390 0.042900 0.306710 0.06960 0.021390 
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Efetuando uma análise nos resultados apresentados acima, verifica-se que: 
I) não há diferenças significativas entre os perfis de temperatura nos diferentes 
trabalhos. O trabalho de Ross (67) é o mais discrepante dos demais; 
2) O perfil de vazão da fase líquida I deste trabalho apresenta os menores desvios 
quando comparado com o trabalho de Block-Hegner (I O); 
3) Ross (67) encontrou uma região trifásica maior que os demais trabalhos e 
apresenta maior discrepância em relação aos resultados de Block-Hegner (10); 
4) a maior diferença em termos de comportamento entre os trabalhos foi encontrada 
na análise do perfil de vazão da fase vapor. Conforme já mencionado, nenhum dos autores 
citou a referência utilizada para o cálculo da propriedade pressão de vapor, ainda, é de 
conhecimento que a mesma é fator preponderante no cálculo da quantidade da fase vapor. 
Dessa forma, é provável que a utilizacão de diferentes fontes de dados de pressão de vapor 
sejam a causa das discordâncias nos perfis de vazão da fase vapor nos trabalhos 
comparados. Block-Hegner (10) encontraram um perfil não muito variável, mas com 
vazões crescentes no sentido condensador-refervedor, este trabalho encontrou um perfil 
decrescente não muito variável, Ferraris-Morbide!li (28) encontraram um perfil crescente 
bastante variável e Ross ( 67) encontrou um perfil decrescente bastante variável; 
5) com relação aos perfis de composições não foram encontradas diferenças 
significativas ou conclusivas entre os diferentes trabalhos. 
Devido a dificuldade de análise comparativa entre os resultados dos trabalhos 
citados, realizamos uma comparação entre os resíduos das equações MESH, utilizando os 
resultados de perfis de temperatura, vazões e composições de cada trabalho. Os valores das 
propriedades de pressão de vapor, equilíbrio e entalpia foram calculados conforme este 
trabalho e em todos os casos considerou-se a alimentação no quinto estágio como um 
líquido saturado a 90.2°C. Ainda, para evitar erro de comparação devido a aproximação 
numérica o número de casas decimais de todas as variáveis foi padronizado utilizando para 
as variáveis temperatura e vazão duas casas decimais e para a variável composição cinco 
casas decimais. A variável pressão, igual a uma atmosfera, é a mesma para todos os 
conjuntos de dados. Os resultados são apresentados na Tabela 4.6. 
126 
Tabela 4.6: Comparação dos Resíduos das Equações MESH 
Como critério de convergência, este trabalho estabeleceu que os resíduos de cada 
equação do sistema de equações MESH fossem menores que l o·8. Os valores superiores 
apresentados na Tabela 4.6 são resultantes das aproximações numéricas citadas, que afetam 
em maior grau o balanço de energia. 
O critério de convergência do algoritmo de Block e Hegner (10) baseia-se somente 
na análise dos resíduos das equações de balanço de massa em todos os estágios. Como 
consequência, verificou-se um desvio maior em relação aos balanços de equilíbrio e 
energm. 
Ferraris e Morbidelli (28), na etapa principal de seu algoritmo, utilizaram 
metodologia de resolução simultânea das equações do tipo Naphtali-Sandholm ( 49) e, 
portanto, avaliaram os resíduos de todas as equações MESH. Dessa forma os resíduos nas 
variáveis de energia não se justificam por este ângulo e podem ser atribuídos a utilização 
de modelos de entalpia não adequados ou a falhas no algoritmo dos autores. 
Os maiores resíduos das equações MESH foram encontrados com os resultados de 
Ross (67). Algumas causas podem ser apontadas: 
I) Ross (67) utilizou modelos exatos de equilíbrio e entalpia no circuito externo e 
gerou coeficientes de modelos aproximados que foram utilizados no circuito interno. Os 
balanços de massa, energia e equilíbrio a uma dada temperatura para obtenção das 
variáveis de composição e vazões foram calculados no circuito interno; 
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2) como critério de convergência do circuito interno avaliou-se a separação líquido-
líquido entre duas iterações sucessivas. O critério de convergência do circuito externo 
comparou valores de temperatura e de composições das duas fases líquidas entre duas 
iterações consecutivas. Portanto, não foi realizada nenhuma verificação a respeito do 
fechamento das equações de energia. Além disso, Schuil e Bool (72) citou que Ross (67) 
utilizou dados errados de entalpia. 
Das análises efetuadas acima pode-se concluir que o algoritmo reproduziu 
eficientemente a simulação da coluna de destilação trifásica do sistema propanol-butanol-
água originalmente simulada por Block-Hegner (1 0). 
Após termos concluído positivamente sobre a eficiência do algoritmo 
desenvolvido, continuamos a utilizar o exemplo de Block-Hegner (10) para validar o 
equacionamento do vetor F i utilizado na simulação dos diferentes tipos de colunas 2 e 3. 
As Tabelas 4. 7 e 4.8 apresentam os resultados dos perfis de temperatura e vazões e as 
cargas do refervedor e condensador para os tipos de colunas 2 e 3, verificando-se que não 
existem diferenças até a segunda casa decimal. Os perfis de composições também não 
apresentaram diferenças significativas e são apresentados no Adendo da Tese. Dessa 
forma, pelos resultados apresentados e comentados, conclui-se que as especificações e as 
formas de definição das funções residuais utilizadas para diferenciar os tipos de colunas 
estão corretas. 
Com relação à definição da região trifásica, observou-se haver a diferença de um 
estágio nos cálculos obtidos pelo Método dos Flashes Sucessivos e pelo Método de 
Resolução Simultânea. O arquivo de saída do programa para todos os casos estudados se 
encontram no Adendo desta Tese. 
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Tabela 4.7: Perfis de Temperatura e Vazões Molares para os Tipos de Colunas 2 e 3. 
Tabela 4.8: Resultado do Cálculo das Cargas 
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4.4.2- A Coluna de Destilação Azeotrópica do Sistema Etano!-Benzeno-Água 
Nas últimas décadas a destilação azeotrópica do sistema etanol-benzeno-água tem 
sido objeto de estudos de simulação tanto em regime estacionário (11,37,39,42,43,62,69) 
como em regime dinâmico de operação (11,63,69,70,82). Tendo em vista o interesse 
industrial, também, neste trabalho, simulou-se uma coluna envolvendo o sistema etanol-
benzeno-água utilizando o algoritmo de cálculo de colunas trifásicas desenvolvido. Para 
efetuar o cálculo do equilíbrio de fases assumiu-se idealidade na fase vapor e a não 
idealidade da fase líquida foi representada pelo modelo NRTL com o conjunto de 
parâmetros obtido do ajuste de dados experimentais de ELL, EL V e ELL V, conforme 
apresentado no Capítulo 3, ítem 3.4.2.2. As demais propriedades necessárias para se efetuar 
a simulação seguiram o padrão descrito no ítem 2.3. 
A coluna foi especificada conforme esquema apresentado na Figura 4.3, extraído 
do artigo de Liu et alii (42), cuja referência original é de Magnussen et alii (43). Contudo, 
na coluna de Magnussen et alii (43) não há condensador, havendo, no entanto, uma 
segunda alimentação no topo, o que foi, também, considerado neste trabalho. A Figura 4.4 
apresenta as especificações estabelecidas. 
Os resultados da simulação para a mistura etanol-benzeno-água com o presente 
algoritmo revelam soluções bastante diferentes pelo Método dos Flashes Sucessivos (MFS) 
e pelo Método de Resolução Simultânea (MRS), o que não ocorreu com as simulações 
efetuadas anteriormente, descritas neste Capítulo, ítem 4.4.1. Os resultados da simulação 
pelos métodos MFS e MRS são apresentados nas Tabelas 4.9 e 4.10·e na Figura 4.5. As 
Tabelas apresentam os perfis de vazão, concentração e temperatura e a Figura apresenta os 
perfis de concentração da fase líquida em função do estágio. É conveniente lembrar que o 
algoritmo estabelece um critério de convergência menos rigido para o MFS do que o 
requerido para a solução pelo MRS para os resíduos das equações MESH, conforme 
descrito anteriormente no ítem 4.3. 
P = 1 atm 
F= 100 Kmol/h 
XET = 0.89 
XAG = 0.11 








l R=5.47 F=45.32 Kmollh 
XET = 0.2184 
x82 = 0.7419 
XAG= 0.0397 
T = liq.saturado 
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r---.w = 88.22 Kmollh 
Figura 4.3: Coluna de Destilação de Magnussen et alii (43), conforme Liu et alii (42). 
P=l atm 
F = I 00 Kmollh 
XET = 0.89 
XAG = OJJ 




F= 357.657 Kmol/h ____, 
1 XET = 0.1923 
Xaz = 0.6076 
XAG= 0.2001 




/ QR W = 88.22 Kmol/h 
Figura 4.4: Coluna de Destilação de Magnussen et alii ( 43) simulada neste trabalho 
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Figura 4.5: Perfil de Concentração da Fase Líquida em função do Estágio 
Aspectos relevantes destacados entre os resultados obtidos pelo MFS e MRS são: 
a) pelo MFS foi encontrado que os quatro estágios de topo se encontram em 
condições de ELL V, enquanto que, pelo MRS apenas o estágio de topo é trifásico e, além 
disso, está em condições de transição de equilíbrio trifásico-bifásico; 
b) para os dois métodos encontrou-se a situação de transição LL V-L V entre os 
estágios 11 a 14. Também, pelo MFS, região similar foi encontrada nos estágios 24 e 25; 
c) os perfis de concentração da mistura na fase líquida I obtidos pelos dois métodos 
de cálculo, apresentado na Figura 4.5, possuem comportamento qualitativo semelhante, 
porém são quantitativamente diferentes, principalmente nos estágios de base da coluna. A 
simulação pelo MFS gerou um produto de base constituído por 97.82% de etano!, 0.91% 
de benzeno e 1.27% de água. Pelo MRS, o produto de base contém 78.59% de etano!, 
21.32% de benzeno e 0.09% de água. 
Encontram-se na literatura vários trabalhos que, apesar de tomarem como base o 
trabalho de Magnussem et alii ( 43), utilizaram outras especificações, podendo-se citar as 
publicações de Prokopakis e Seider (62,63), Kovach e Seider (39), Kingsley e Lucia (37), 
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Rovaglio e Doherty (69) e Liu et alii (42). Devido as diferenças nas especificações não 
cabem comparações entre os resultados desta Tese e os resultados publicados nos trabalhos 
citados. Porém os perfis de concentração da fase líquida resultante da simulação pelo MFS 
apresentados na Figura 4.5 são qualitativamente semelhantes aos perfis de concentração 
publicados por Prokopakis e Seider (62,63), Kovach e Seider (39) e Liu et alii (42). Por 
outro lado, o perfil obtido na simulação pelo MRS é qualitativamente semelhante a um dos 
múltiplos perfis apresentado no trabalho de Kovach e Seider (39). 
Como o resultado do MFS é obtido com uma tolerância maior dos resíduos das 
equações MESH, o balanço global de massa na coluna apresentou um resíduo de valor 
absoluto de 0.9925Kmoleslhora. Por outro lado, o MRS utiliza como perfis iniciais o 
resultado do MFS e, neste caso, o balanço global de massa resultou em um resíduo 
próximo ao valor nulo. Além disso, pelo MRS, todos os residuais das equações MESH são 
menores ou da ordem de magnitude de l.E-04. A Tabela 4.11 apresenta os valores dos 
somatórios, em relação aos componentes de cada estágio, dos residuais das equações de 
balanço de massa (moles), de energia (kJoules) e de equilíbrio, obtidos com o MFS e com 
o MRS. A Tabela 4.12 contém os valores residuais dos balanços globais de massa (moles), 
energia (kJoules) resultante dos cálculos pelos dois métodos. 
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Tabela 4.11: Resíduos das Equações MESH nos estágios pelo MFS e MRS 
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Tabela 4.12: Balanço Global de Massa e Energia pelo MFS e MRS 
Da análise das Tabelas 4.11 e 4.12, conclui-se que o perfil obtido com a simulação 
pelo MRS é o perfil correto de concentrações e temperatura da coluna especificada de 
acordo com a Figura 4.4. 
Poder-se-ia, ainda, argumentar que a grande discrepância entre as soluções obtidas 
na simulação pelos métodos MFS e MRS fosse um caso de multiplicidade de soluções, 
conforme tem sido relatado na literatura em vários trabalhos de simulação de colunas de 
destilação azeotrópica (37,38,39,42,43,63,69). A maior parte destes trabalhos se referem a 
múltiplas soluções como sendo a obtenção de diferentes perfis finais de temperatura, 
vazões e composições, com a simulação sendo efetuada com a mesma especificação fixa da 
coluna, porém utilizando diferentes algoritmos de cálculo e/ou diferentes perfis iniciais de 
cálculo. Também é considerada a situação em que pequenas variações de especificações 
conduzem à obtenção de soluções bastante diferenciadas. É provável que a instabilidade 
numérica do algoritmo de cálculo nas regiões de proximidade de separação líquido-líquido, 
conduzam a solução para o EL1V ou para o EL11V, ou, ainda, para o EL1L11V, o que 
direciona uma rota de solução para os estágios subsequentes. Dessa forma, pequenas 
variações de especificações iniciais ou características do algoritmo podem gerar soluções 
diferenciadas para uma mesma especificação fixa da coluna. 
As publicações de Bekiaris et alii (8,9), em 1995 e 1996, contêm informações úteis 
que podem ser o caminho para identificar a possibilidade de obtenção de múltiplas 
soluções e readaptar os algoritmos de cálculo de colunas de destilação azeotrópica para a 
obtenção da solução mais próxima à realidade prática. Bekiaris et alii (8,9) efetuaram um 
estudo que se baseia na construção do diagrama temário de fases contendo: as linhas de 
destilação a partir do heteroazeótropo em direção aos componentes puros, os contornos que 
separam os diferentes azeótropos binários e a linha do vapor. A partir deste diagrama, os 
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autores derivaram condições geométricas necessárias e suficientes que asseguram a 
existência de múltiplos estados estacionários em uma faixa de especificação de destilado 
para uma dada condição de alimentação. Além disso, foi constatado que as múltiplas 
soluções se referem à produção de produtos finais com alta, média e baixa pureza. 
Também, os autores identificaram no diagrama triangular de fases a região de concentração 
em que se tem uma determinada alimentação capaz de produzir múltiplas soluções. 
Além de Bekiaris et alii (8,9), Kingsley e Lucia (37) também associaram a obtenção 
de múltiplas soluções às condições da alimentação e a especificação do produto de base. 
A questão da multiplicidade de soluções na simulação de colunas de destilação 
azeotrópicas é um problema ainda em aberto e que deve gerar muita pesquisa, não sendo o 
objetivo imediato deste trabalho. Porém, a título de ilustração, variou-se a especificação da 
taxa de produto de fundo da coluna esquematizada na Figura 4.4 e efetuou-se a simulação. 
A Tabela 4.13 apresenta a solução diferenciada da simulação pelos métodos MFS e MRS, 
destacando os resíduos dos balanços globais de massa (moles) e energia (kJoules), bem 
como a composição de produto de fundo. 
Tabela 4.13: Comparação de Resultados pelo MFS e MRS variando-se a taxa de produto 
de fundo para o sistema Etanol(l)-Benzeno(2)-Água(3) 
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O resultado da simulação especificando-se a vazão de produto de fundo igual a 
85.22Kmoleslh não foi apresentada na Tabela 4.13, pois, para este caso, não se obteve 
convergência na simulação efetuada pelo MRS. 
Os resultados apresentados na Tabela 4.13 reproduziram a tendência de se obter 
como produto de fundo uma mistura contendo cerca de 80%molar de Etano! e 20% molar 
de Benzeno. Ressaltamos que o somatório dos resíduos por componente por estágio dos 
balanços de massa, energia e equilíbrio, embora não apresentados, seguiram o mesmo 
comportamento dos resultados apresentados na Tabela 4.11, isto é, os somatórios somente 
são próximos ao valor nulo quando o cálculo é realizado pelo MRS. Dessa forma, 
utilizando o presente algoritmo, pode-se concluir que: I) não houve multiplicidade de 
soluções; 2) houve uma dificuldade de convergência pelo MFS, inclusive observando-se, 
em alguns casos, oscilações no processo de convergência; 3) o resultado apresentado pelo 
MRS é a solução final correta e, se existe outra solução, esta solução não foi obtida. 
O objetivo do processo industrial de produção de álcool anidro, via destilação 
azeotrópica utilizando o benzeno como solvente, é a obtenção de um produto de fundo 
contendo concentrações de álcool superiores a 99.9%. Portanto, nenhuma das soluções 
obtidas satisfizeram a meta industrial. Não se pretendeu reproduzir a prática industrial, cuja 
especificação não temos conhecimento, mas que certamente são diferentes daquelas 
empregadas neste trabalho, tais como o número de estágios, a especificação da taxa de 
destilado ou de produto de fundo e, também, a quantidade adequada de benzeno para 
promover a separação pretendida. 
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4.5 - Considera~ões Finais 
l) A importância do MFS desenvolvido no presente trabalho reside na eficácia e 
estabilidade do algoritmo em se aproximar da solução correta no que se refere à 
identificação do tipo de equilíbrio no estágio e à distribuição dos componentes nas fases. 
Contudo, com a aproximação da solução foi observado uma diminuição na velocidade de 
convergência e, posteriormente, uma provável divergência, não atingindo uma precisão 
razoável sobre os resíduos das equações de balanço de massa, energia e de equilíbrio; 
2) A importância do MRS reside na facilidade de obtenção de valores residuais 
praticamente nulos para as equações de balanço de massa, energia e equilíbrio. Porém, foi 
confirmada a constatação da literatura (28,37,49) referente a necessidade de se ter bons 
valores de estimativas iniciais dos perfis de temperatura, vazão e composição em todas as 
fases, sem a qual o algoritmo não converge, ou converge para a solução errônea, o que, na 
maioria dos casos, corresponde à solução bifásica onde a solução real é trifásica. Com bons 
perfis iniciais, gerados pelo MFS, o algoritmo convergiu rapidamente mesmo quando a 
definição inicial da região trifásica foi diferente da solução final pelo MRS; 
3) 
Na utilização do presente algoritmo para a simulação da coluna de destilação azeotrópica 
para o sistema etano l-benzeno-água, encontrou-se que a etapa inicial de cálculo, que utiliza 
o MFS, gera em algumas situações, perfis de composição e vazões bastante diferenciados 
dos perfis gerados pelo MRS. Tal comportamento não foi observado nas simulações de 
colunas trifásicas de sistemas que .não envolvam misturas que formam azeótropos. A 
conclusão do presente trabalho é que a solução correta é a obtida pelo MRS, porém fica 
evidente a necessidade de se verificar o comportamento da simulação de outros sistemas 
analisando o problema da mutiplicidade de soluções. 
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Capítulo 5: CONCLUSÕES E SUGESTÕES 
O algoritmo de cálculo de equilíbrio multicomponente-multifásico (EL, EV, ELL, 
EL V, ELL V) desenvolvido no Capítulo 2 foi eficiente para identificar o tipo e o número de 
fases em equilíbrio e, ainda, para quantificar as composições dos componentes nas fases 
em equilíbrio, sem que houvesse a necessidade do conhecimento de estimativas iniciais das 
variáveis a serem calculadas. Os seis tipos mais usuais de cálculo de flash foram 
considerados. Além disso, para alguns casos existentes na literatura, o algoritmo do 
presente trabalho apresentou resultados comparáveis ou superiores em relação a outros 
algoritmos de cálculo fundamentados na técnica de minimização da energia livre de Gibbs. 
Como o presente algoritmo não testa verdadeiramente a estabilidade das fases, 
apesar de ter sido sempre eficiente na identificação do número de fases presentes, sugere-se 
incluir no algoritmo um teste de estabilidade das fases identificadas após a convergência. 
Para dar maior amplitude de aplicação ao algoritmo de cálculo multifásico, faz-se a 
sugestão adicional de extensão para o caso de sistemas multifásicos com reação química. 
O algoritmo de Stragevitch e d' Á vila (7 4) aplicado à correlação de dados de EL V 
foi ampliado para tratar simultaneamente vários conjuntos de dados de equilíbrio 
multifásico (ELL, EL V e ELL V). Os testes realizados comprovaram a eficiência da 
ampliação, caracterizando a singularidade deste algoritmo entre aqueles existentes na 
literatura, uma vez que, até o presente, é o único conhecido capaz de processar grande 
número de dados experimentais envolvendo diferentes tipos de equilíbrio e de 
componentes. 
A versão atual do algoritmo restringe-se ao ajuste de parâmetros dos modelos 
UNIQUAC e NRTL. A sua extensão para englobar outros modelos é imediata e está em 
andamento, podendo, num futuro próximo, se constituir em uma boa ferramenta para 
estudos de discriminação de modelos. 
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O programa de simulação de colunas de destilação trifásicas é capaz de gerar os 
perfis iniciais de temperatura, vazão e composição de todos os componentes e, além disso, 
de identificar o tipo e o número de fases presentes nos estágios. A utilização em série do 
MFS e do MRS mostrou ser eficiente para se atingir a convergência nos casos estudados. 
Na presente forma, o programa pode ser empregado em estudos de simulação de sistemas 
de destilação complexos, como aqueles que ocorrem em separação de misturas 
azeotrópicas. Também, o uso do programa pode propiciar a identificação de múltiplas 
soluções. 
Os três tópicos abordados (cálculo do equilíbrio trifásico, a representação 
termodinâmica do equilíbrio multifásico e a simulação da destilação trifásica), em seu 
conjunto, delineam claramente a metodologia a ser seguida no tratamento da simulação da 
separação de misturas multicomponentes e multifásicas por destilação. Os algoritmos 
desenvolvidos constituem ferramentas úteis, seja para a aplicação em trabalhos de natureza 
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APÊNDICE A: Equações MESH expressas em função dos Fatores de Separação 
I - Equações MES expressas em função dos fatores de separação 
Balanço Global de Massa : 





K II = 1i_ i li 
xi 
O:S:a:S:l 
Rearranjo das equações: 







da equação (4): I! = p(J! + Ifl) (7) 
da equação ( 4) : 
da equação (I): 
I!1 = (l-13)(E + L11 ) (8) 
J! +E1 =F-V (+F) 
I!+ J!l 
--= (1 a) 
F 
J! +L11 = F(l a) 
Substituindo as equações (7), (8) e (9) na equação (2) : 
dividindo a equação acima por F, tem-se: 
(9) 
!56 
zi = P(I-a)x{ +(l-a)(l-j3)xf +ayi (!O) 
expressando a equação (lO) em termos de: 
I) x1 ,K{ eK{1 : 
z; = ~<I-a)x{ +(1-a)(I-~{;nx{ +aK{x{ 
z; = x{[~(!- a)+(!- a)(l- ~{:~) + aK{] 
x[I = ---y--;c~_:z:._<_i _____ _ 
~(1-a{ f:)+ (1-13)(1- a)+ aK{1 
' 
z;=i3(1-a{;1)+(1 a)(l-~{;{1 )+ay; 





No equilíbrio tem-se: 
c c 
'LA =1 LY; = 1 
i=l i=l 
c c 
Portanto para o Eev tem-se: .L;x{- LY; = O 
i=I i-1 
Utilizando as equações (1 1) e (13) tem-se: 
c 
.L:----------Z~;--~~----
i=l R(l a)+ (1- a )(1-13 )( /({) + aK1 
p KII 1 
1 
c 
I ~ =o 
i=I ( I ) ( 1 ) J3(1- a) K{ + (1 J3 )(I- a) i:_Ji +a 
!58 
Multiplicando e dividindo o 2° termo por Ki e ajustando, obtém-se: 
Ji(a,J3)=f Z;(l-K{) I =0 (14) 
i= I J3(1- a)+ (1- a)(l- J3{i{i) + aK{ 
I 11 C C 










i=lp(l-a) + (1 
As equações (11), (12), (13), (14), (15) e (16) acima correspondem as 
equações 2.11, 2.12, 2.13, 2.6, 2. 7 e 2.8 deste trabalho. 
II - Equação de Energia expressa em função dos fatores de separação 
I II 
Balanço Global de Energia: FHF + Q LI HL + J.!I HL + VHv (17) 
dividindo por F e utilizando as equações (7), (8) e (9), tem-se: 
HF + Q =I)( LI +Lu) HI/ + (1-l))(l-a)F HL" +aHv 
F F F 
definindo q = Q 
F 
Dessa forma : 
A equação (18) corresponde a equação 2.9 deste trabalho. 
APÊNDICE B: Distribuição dos Componentes MS~ Extrato e Refinado 
Da equação de isoatividade para o ELL tem-se: 
ext xext 




y, x':ef ' 
y;ef x~xt 
' 
A equação acima pode ser reescrita na forma: 
ext ref ref ext 
Y i + Y i _ X; + xi 
Y ~ef y~ef - x~xt x~xt l l f I 
ou 
yfxt + y;ef 
ref y, 
Invertendo a equação acima, tem-se: 
Y
r,_ef ext ---c'-'--= = --:-:r-X,_; --:::cc 
y fxt + y ;e f x;ej + x7xt 
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O termo à esquerda da equação acima foi definido como sendo a grandeza PR da 




NoEL V a equação de igualdade de fugacidades para a consideração de fase vapor 
ideal toma-se: 
Px~xt = y ~e f xr:ef psat 





~e f psat ext 
I t X; 
2.43b: 
. p/ psat ext Denommando i = Y i 
y ~xt x~ef y ~xt y ~ef 
- _,-. -'-+-'-
y ;ef xrxt . . y ;ef y ;ef 
ou 












--'-'----,- = -.,..x,_, --c = p R 
ext + y ref x~ef + x~xt "f i i l I 
As expressões relativas aos balanços globais e por componente do número de moles 
nas fases extrato e rafinado são: 
n
global = nexl + ref 
t t nt 






















-r-ef7 next + nre 
I I nt n1 
Assumindo que as fase são equimolares, tem-se: 
global 
x, 




Substituindo a equação (5) na equação (2) e identificando xflobal como a fração 





x'F1 = 2PRz; 
A equação (6) acima é a equação 2.44a. 
De maneira análoga obtem-se a equação 2.44b: x;ef = 2PEz1 
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APÊNDICE C: Condições Necessárias ª'º-:! EQJ.!ilíbrios Monofásicos s; Bifásicos 
A análise dos valores das funções f 1 , f2 e f3 em condições próximas ao equilíbrio e 
de equilíbrio, fornecem as condições necessárias para que se identifique os diversos tipos 
de equilíbrios monofásicos e bifásicos. A dedução a seguir se refere a análise dos valores 
das funções f 1 , f2 e f3 na região próxima ao ponto de orvalho (a= 1 e 13=0). Análise similar 
pode ser realizada nas regiões próximas ao ponto de bolha para L1V (a= O e 13 = 1) e para 
LnV (a= O e f3=0). 
1) Análise de f1 ( a,l3): 
condição a) : 
c z 
J; (a,l3) <O=> L: -t-I <O 
i=IK, 
o< z, < 1 1 =>-<1 
Kl 
' 
Para K( > 1 => y, > x{ 
A situação não favorece o surgimento da fase líquida I, isto é o EL1V. 
Portanto, nesta condição teremos apenas fase vapor. 
condição b): J; (a,l3) = 0: ponto de orvalho para o EL1V 
condição c): 
c z 
J; (a,l3) >O=> L: -7-1 >O 
i=IK; 
o< z, < 1 
Para K( < 1 => y, < x{ 
Esta condição favorece o surgimento da fase líquida I, portanto do EL 1V. 
2) Análise de f2 ( a,[3): 
condição a): 





Portanto x{ < x{1 
condição b): / 2 (a,[3) =O=> K/ = K/1 
condição c): f 2 (a,[3) >O=> x{1 > x{ 
164 
A análise de f2 (a,[3), relativo ao EL
1Ln na região próxima a a= I e [3=0, não 
conduz a conclusões significativas com respeito ao surgimento do equilíbrio entre a fase 
vapor e as fases líquida L 1 e L n . 
3) Análise de f3 (a,[3): 
condição a): 
O< zi <I 
p KII I 11 ara i > => Yi > xi 
A situação não favorece o surgimento da fase líquida II, isto é o EL 11V. 
Portanto, nesta condição teremos apenas fase vapor. 




IJ(a,[3) > 0=:> I-F 1 >O 
i~ I Ki 




p KII 1 ll ara i < => yi < xi 
Esta condição favorece o surgimento da fase líquida II, portanto do EL 11V. 
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APÊNDICE D: Constantes das Propriedades de Componentes Puros 
I - Constantes da Equação de Pressão de V apor extraída da referência do 
DECHEMA (22) 
log (P v) = A - B/( T + C ) 
(Pv em mmHg e Tem graus Celsius) 
II - Constantes da Equação de Pressão de Vapor extraída da referência de 
Henley e Rosen (34) 
log (Pv) =A- B/( T +C) 
(Pv em mmHg e Tem graus Celsius) 
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III - Constantes da Equação de Pressão de V apor extraída da referência do 
DIPPR(24) 
In (Pv) =A+ B/ T + C(lnT) + DTE 
(P v em Pascal e T em graus KEL VIN) 
IV - Constantes da Equação de Capacidade Calorífica de Gás Ideal extraída da 
referência de Reid et alii ( 66) 
Cp = CpVapA + (CpVapB)*T + (CpVapC)*T2 + (CpVapD)*T3 
(Cp em cal/(gmol.K) e Tem Kelvin) 
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V - Constantes da Equação para o cálculo do Calor de Vaporização extraída da 
referência do DIPPR (24) 
Hvaporização = A( I-T,iB + C*Tr + D*TrA2 + E*TrA3) 
(Hvaporização em Joule/(Kmol) e Tem Kelvin) 
VI- Parâmetros do modelo NRTL para o sistema propanol(1)-butanol(2)-água(3), 
extraídos da referência de Block-Hegner (1 O) 
A(1,2) = -0.61259 
A(2,1) = 0.71640 
A(l,3) = -0.07149 
A(3,1) = 2.7425 
A(2,3) = 0.90047 
A(3,2) = 3.51307 
a(1,2) = 0.30 
a(l,3) = 0.30 
a(2,3) = 0.48 
